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Résumé: 
Dans les bioréacteurs à membrane immergées (BAMI) l’aération entraîne des surcoûts 
importants car elle est requise pour apporter de l’oxygène à la biomasse et pour limiter le 
colmatage. De plus la substitution de la sédimentation par la filtration par membrane et les 
conditions de fonctionnement associées affectent le comportement biologique de la 
biomasse. Cette étude ouvre les portes à une toute nouvelle configuration de BAMI dans 
laquelle les fibres sont disposées à l’extérieur du bioréacteur et fonctionnent en filtration 
frontale ou semi-frontale (vitesses du liquide de l’ordre de quelques cm/s). L’objectif est ici 
de minimiser les consommations énergétiques et d’utiliser plus efficacement l’aération en 
prévention du colmatage. L’injection d’air a été employée comme stratégie pour limiter le 
colmatage particulaire en filtration frontale comme en filtration semi-frontale. Une étude 
comparative de différentes configurations de modules à l’échelle semi-industrielle a été 
menée en filtration frontale d’une suspension de bentonite à 10 g.L-1 et permet proposer une 
configuration de module adaptée à la problématique BAM. En filtration semi-frontale d’une 
suspension de bentonite à 1 g.L-1 le flux critique et la PTM critiques ont été évalués pour 
différentes vitesses superficielles de l’air. Par ailleurs, la production de boue et l’activité 
biologique d’un BAMI ont été modélisées avec des modèles développés pour les procédés à 
boues activées de type ASM inclus dans le logiciel GPS-X®. 
Mots clés: 
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activité biologique. 
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Abstract: 
In submerged membrane bioreactors aeration is required for both oxygenation of the biomass 
and for fouling prevention and this increases energy consumption and loss of gas flow efficiency 
in these systems. Moreover the replacement of secondary clarification by membrane filtration and 
the associated operating conditions affect the biological behaviour of biomass. This study focuses 
on a new configuration of submerged membrane bioreactor in which membranes are disposed 
externally to the bioreactor and are operated in dead-end filtration or in semi-dead end (liquid 
velocity of a few cm.s-1), in order to minimize the specific energy consumption and to better use 
aeration for fouling prevention. Air injection was used as a control strategy for limiting particulate 
fouling in dead end filtration as well as in semi frontal filtration. Different module configurations 
at semi-industrial scale have been used in dead end filtration of a clay suspension (10 g.L-1). This 
allows to propose a module design adapted to BAM. In semi frontal filtration of clay suspension 
(1 g.L-1) critical flux and critical transmembrane pressure have been evaluated for different 
superficial air velocities. In the other hand sludge production and biological activity of submerged 
membrane bioreactor was modelled with activated sludge systems models type ASM included in 
GPS-X® software. 
 
 
Key words: 
Membrane bioreactor, dead-end filtration, side-stream module, fouling, aeration, ASM1, 
sludge production, biological activity. 
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INTRODUCTION GENERALE 
 
 
Le procédé à boues activées est la technologie la plus répandue dans le domaine du 
traitement d’eau, mais à mesure que les exigences augmentent en termes de qualité 
des effluents, de réutilisation d’eau et de limitation des productions de boue les 
procédés à boues activées doivent être complétés ou remplacés par de nouvelles 
technologies. 
 
Parmi les alternatives aux systèmes de traitement conventionnel, les bioréacteurs à 
membrane sont apparus dans les années 70 [Smith et al., 1969]. Cette première 
génération de bioréacteurs à membrane (BAM) associait au bassin biologique des 
membranes d’ultra et de microfiltration placées à l’extérieur du bioréacteur et 
fonctionnant en filtration tangentielle (BAME). Les avantages offerts par cette 
technologie, en particulier la qualité de l’eau traitée en font une alternative 
intéressante aux procédés conventionnels à boues activées. Toutefois, les coûts 
énergétiques dus à la pompe de recirculation et aux fortes pressions de travail 
limitent son expansion dans le domaine de l’eau et ont conduit à la naissance d’une 
deuxième génération de BAM, les bioréacteurs à membranes immergées (BAMI) 
apparus dans les années 80 [Yamamoto et al., 1989].  Les membranes sont alors 
immergées directement dans le réacteur biologique et la filtration est effectuée par 
aspiration. Les BAM immergés (BAMI) se sont rapidement imposés du fait de leur 
apparente simplicité et de leur faible consommation énergétique. 
 
Cependant certains aspects limitent leur mise en oeuvre à l’échelle industrielle, 
notamment la difficulté de prévoir et donc maîtriser le colmatage des membranes. 
Ceci génère des dépenses énergétiques supplémentaires en terme d’aération qui est 
requise pour les besoins biologiques de la biomasse et pour le décolmatage des 
membranes. De plus, par rapport aux procédés à boues activées conventionnels, la 
substitution du décanteur par une filtration par membrane et par conséquent la 
rétention complète de la biomasse (floculée et dispersée) génère des modifications du 
milieu biologique.  
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Il est nécessaire de prendre en compte ces modifications et leurs conséquences pour 
la conception et l’optimisation des modules et du procédé et de les intégrer dans les 
modèles permettant de dimensionner les installations. 
 
Dans cet esprit ce travail a été orienté vers une toute nouvelle configuration de BAMI 
(voir figure ci-dessous) dont les particularités sont: 
 
1.   Les fibres creuses fonctionnent en filtration externe/interne, le faisceau de fibres 
étant placé dans un carter et immergé dans de la biomasse à l’extérieur du bassin 
d’aération. 
2.   L’air est utilisé dans le module uniquement pour le décolmatage; on utilise deux 
systèmes différents d’aération: des fines bulles dans le bassin d’aération pour 
maintenir en suspension la liqueur mixte et fournir l’oxygène nécessaire à sa 
croissance, des grosses bulles dans le module membranaire pour lutter contre le 
colmatage. 
 
 
 
La séparation des deux fonctions de l’aération constitue un des principaux avantages 
de cette nouvelle configuration de BAM. En effet, l’air qui est confiné dans la section 
offerte par le module est 1) réparti dans un volume de liquide plus faible et donc une 
vitesse de gaz plus importante est obtenue à débit équivalent et 2) confiné plus près 
des fibres. Un autre avantage du BAMI en filtration frontale externe est la 
simplification des manipulations de nettoyage et de remplacement des membranes. 
Perméat 
Purge 
Influent 
Pompe de 
succion 
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Dans un premier axe d’étude nous nous attacherons en particulier à évaluer la 
sensibilité du colmatage particulaire en terme d’efficacité de l’aération et du 
rétrolavage (RL) pour éliminer le colmatage en fonction de la géométrie du faisceau 
de fibres (arrangement de fibres, perméabilité initiale et diamètre des fibres) et de 
paramètres hydrodynamiques caractéristiques du système. 
 
Le deuxième axe constitue l’étude et la modélisation de la production de boue 
organique et minérale, des activités hétérotrophes et autotrophes maximales et des 
coefficients de demi saturation (ou constantes d’affinité) vis à vis du substrat azoté à 
partir de modèles développés pour les systèmes à boues activées (ASM). Pour des 
raisons pratiques, ces travaux n’ont pas pu être réalisées avec le BAMI en filtration 
frontale externe, comme ceci était prévu initialement. Les mesures expérimentales de 
l’activité biologique ont été réalisées dans un BAMI conventionnel opéré par Massé 
(2004) parallèlement à un procédé à boues activées conventionnels (BA) 
fonctionnant dans les mêmes conditions et alimentés par la même eau résiduaire 
urbaine. Massé a étudié les spécificités physico-chimiques de ce milieu biologique. 
Dans ce travail nous nous focaliserons sur la production de boue et sur la 
caractérisation et la modélisation de l’activité biologique. Notons que compte-tenu 
des faibles vitesses de liquide utilisées dans le BAMI en filtration frontale externe on 
peut supposer que les propriétés du milieu biologique dans le BAMI conventionnel et 
dans le BAMI en filtration externe sont voisines. 
 
 
Ce travail est structuré en quatre Chapitres: 
 
Le Chapitre I est une étude bibliographique qui présente tout d’abord, l’état de l’art 
des BAM. Ensuite nous nous attacherons à décrire les processus de colmatage et les 
méthodes d’action contre le colmatage. Les études qui reposent sur la modification de 
la géométrie du module de filtration comme une stratégie pour améliorer la 
performance de filtration seront abordées. Puis les approches de modélisation 
actuellement employées pour le traitement biologique des eaux usées, notamment les 
modèles de la famille «ASM» (Activated Sludge Model) seront décrits. Nous 
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présenterons pour finir les techniques de respirométrie et les méthodes de 
détermination des paramètres cinétiques. 
 
Le Chapitre II constitue une étude comparative de différentes configurations de 
modules avec des fibres creuses immergées lors d’une filtration frontale externe avec 
une suspension concentrée de bentonite. 
 
Dans le Chapitre III nous nous intéresserons à la caractérisation du colmatage 
particulaire lors d’une filtration semi-frontale externe avec des fibres creuses 
immergées avec des suspensions modèles en fonction des conditions opératoires 
spécifiques de ce procédé. 
 
Le Chapitre IV présente enfin la modélisation de la production de boue et des 
activités biologiques à partir des modèles développés pour les systèmes à boues 
activées (ASM). 
 
Pour finir les principaux résultats obtenus au cours de ce travail et les perspectives 
offertes seront synthétisés dans une dernière partie. 
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I.   ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE 
 
La compréhension et la maîtrise du couplage entre les phénomènes biologiques et les 
performances membranaires constituent des enjeux essentiels pour les bioréacteurs à 
membrane. Cette synthèse bibliographique est divisée en deux parties: une première 
partie qui présente l’état de l’art des BAM et une seconde qui définit les principaux 
processus impliqués dans la dégradation de la matière organique dans les boues 
activées. 
 
Dans un premier temps nous définirons les BAM, puis nous présenterons leurs 
avantages et leurs différentes technologies. La seconde partie de cette synthèse sera 
consacrée au colmatage et à l’état des connaissances sur ce sujet: définition du 
colmatage et des notions de flux critique, description générale des types de colmatage 
et présentation des méthodes d’action contre le colmatage. Enfin, nous nous 
intéresserons plus spécifiquement à l’injection de l’air pour contrôler le colmatage et 
au rôle des paramètres de conception du module de filtration pour des systèmes 
immergés sur les performances de filtration et d’aération. 
 
Concernant la contribution à l’étude des processus biologiques, ce travail portera 
particulièrement sur les outils de modélisation de la production de boues, et sur les 
processus de transformation de l’azote par nitrification dans un BAMI. Nous 
présenterons les différentes approches de modélisation possibles de l’activité 
biologique et les modèles actuellement employés pour le traitement biologique des 
eaux usées, notamment les modèles de la famille «ASM» (Activated Sludge Model). 
Nous décrirons ensuite les populations de la biomasse des BAMI en épuration des 
eaux usées urbaines. Puis, au travers des hypothèses des modèles existants, nous 
présenterons les différents processus d’élimination de la matière organique, les 
processus de transformation de l’azote et les approches de caractérisation 
développées pour les eaux usées. Nous présenterons pour finir les techniques de 
respirométrie et les méthodes de détermination des paramètres cinétiques. 
 
Enfin, ce Chapitre s’achève par une conclusion qui résume les aspects les plus 
importants examinés dans cette synthèse bibliographique. 
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1.1   LES BIOREACTEURS A MEMBRANE 
 
Les bioréacteurs à membrane (BAM) combinent dans un procédé unique la 
dégradation biologique et la séparation par membrane qui sont mis en synergie. Les 
procédés à membranes incluent la microfiltration (MF), l’ultrafiltration (UF), la 
nanofiltration (NF), l’osmose inverse (OI), la dialyse (D) et l’électrodialyse (ED) 
(figure 1.1). 
 
 
Figure 1.1. Classification des procédés baromembranaires selon la taille des composés retenus. 
 
Dans un BAM les membranes d'ultra ou de microfiltration sont généralement 
utilisées. La force motrice est donc la différence de pression entre les deux côtés de la 
membrane. Seuls l’eau et des composés de faible poids moléculaire traversent les 
pores des membranes. La totalité de la biomasse est retenue et maintenue au sein du 
système biologique indépendamment de ses propriétés (décantabilité, taille de flocs, 
âge). 
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1.1.1   BIOREACTEURS A MEMBRANE A BOUCLE EXTERNE ET A MEMBRANES 
IMMERGEES 
 
La première génération de BAM est née dans les années 1970 avec les systèmes dits 
«à boucle externe de recirculation» (BAME). Ces systèmes ont été proposés et 
brevetés presque simultanément par Dorr Oliver et par Rhone Poulenc (procédé 
UBIS) [Smith et al., 1969]. Ils ont été mis en place pour des applications particulières 
comme le traitement et la réutilisation des eaux usées domestiques dans les 
immeubles au Japon. 
 
Vingt ans après apparaissent les bioréacteurs à membranes immergées (BAMI) 
proposés par Yamamoto (1989) et ils connaissent aujourd’hui un développement très 
important dans le monde entier. 
 
Dans ce paragraphe, nous présenterons ces deux technologies et fournirons des 
éléments de comparaison. 
 
1.1.1.1   Les bioréacteurs à membrane à boucle externe de 
recirculation (BAME) 
 
1.1.1.1.1   Principe de fonctionnement 
Dans les BAM à boucle externe (BAME), aussi appelés « systèmes recirculés » 
[Malleviale et al., 1996; Tardieu, 1997], la liqueur mixte est pompée du bassin aéré 
vers le module de filtration placé à l'extérieur du bioréacteur (figure 1.2). 
 
Le concentrât qui contient les molécules ou particules retenues est renvoyé vers le 
bassin d’aération. La filtration mise en œuvre est de type tangentiel (figure 1.3). La 
vitesse de circulation en entrée de module est de l’ordre de 2 à 7 m.s-1 [Tardieu, 1997; 
Côté et al., 1998; Xing et al., 2001]. Ces vitesses intenses de recirculation de la 
biomasse génèrent des contraintes de cisaillement élevées au voisinage de la 
membrane et permettent de limiter l’accumulation des espèces retenues et de réduire 
la fréquence de nettoyage chimique (jusqu’à 70 jours avec une vitesse tangentielle de 
3 – 4 m.s-1) [Fan et al., 2000], au prix d’une consommation énergétique importante. 
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Les flux obtenus avec les BAME sont de l’ordre de 50 à 120 L.h-1.m-2 [Glucina et al., 
1998; Fan et al, 2000; Xing et al., 2000; Bourgeous et al., 2001]. 
 
 
Figure 1.2. Principe d’un BAM à boucle externe (BAME) 
 
 
 
 
Figure 1.3. Principe de la filtration tangentielle 
 
Les modules avec des membranes spirales et fibres creuses sont peu adaptés aux 
BAME car la recirculation de boue concentrée peut les boucher facilement [Tardieu, 
1997]. Les modules les plus souvent utilisés sont les modules tubulaires [Cicek et al., 
2001; Xing et al., 2001] de diamètre interne entre 6 à 40 mm ou les modules plans 
[Kim et al., 2001]. Les modules plans sont utilisés dans les systèmes développés par 
Rhone-Poulenc (Orelis). Dans ce type de modules plusieurs plaques sont disposées 
verticalement à une distance d’environ 8 mm (figure 1.4). Chaque plaque est 
Pompe de recirculation 
Perméat 
Purge 
Influent 
Perméat 
∆P 
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indépendante et a son propre support, ses propres membranes et son propre 
collecteur de perméat. L’air est injecté à partir d’un distributeur placé en bas du 
module. 
 
 
Figure 1.4. Principe d’un module plan 
 
1.1.1.1.2   Inconvénients liés à la recirculation du liquide 
 
La recirculation a pour conséquence: 
1. une consommation énergétique élevée (2 à 10 kWh.m-3 [Côté et al., 1998]) par 
rapport au procédé conventionnel à boues activées (0,3 kWh.m-3) [Yamamoto 
et al., 1989]. Une augmentation de la vitesse de circulation tangentielle de 1 à 2 
m.s-1 produit une augmentation de 58% des coûts électriques [Bourgeous et al., 
2001]. 
 
2. une contribution à la rupture des bio flocs [Tardieu, 1997; Wisniewski et al., 
2000]. D’après Kim et collaborateurs (2001), avant la recirculation, le 
pourcentage de bio flocs ayant une taille inférieure à 10 µm est de 4%. Lors 
d’une recirculation cette valeur augmente de 5 à 15 fois selon le type de pompe 
utilisée (23% pour une pompe centrifuge et 61 % lors de l’utilisation d’une 
pompe rotatoire). Après 6 jours de fonctionnement avec une vitesse 
tangentielle de 1,5 m.s-1, les auteurs ont trouvé que la valeur de flux a chuté 
autour de 36 L.h-1.m-2 pour une pompe centrifuge et de 20 L.h-1.m-2 pour une 
rotatoire tandis que la valeur initiale était d’environ 150 L.h-1.m-2. La rupture 
8 mm 
H 
W 
Perméat 
H = 1000 mm ou 316 mm 
W = 490 mm ou 226 mm 
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de bioflocs sous l’effet du cisaillement peut conduire à une augmentation du 
nombre des fines particules colloïdales dans le système. Celles-ci peuvent sans 
doute contribuer à la formation du dépôt et par conséquent conduire à la 
diminution du flux de la membrane [Kim et al., 2001]. Pour une vitesse de 
recirculation d’autour de 1,3 m.s-1 50% des particules initiales ont une taille 
d’environ 2 µm. Ce chiffre augmente à 70% lorsque la même suspension est 
soumise à des contraintes de circulation plus élevées (5 m.s-1). 
 
3. une libération des exo polymères ce qui peut avoir un rôle critique dans la 
perte d’activité biologique et dans l’augmentation de la résistance du dépôt 
[Nagaoka et al., 1996; Chang et Lee 1998; Côté et al., 1998; Wisniewiski et al., 
2000; Kim et al., 2001; Rosenberger et Kraume, 2002]. 
 
1.1.1.2   Les bioréacteurs à membranes immergées (BAMI) 
 
1.1.1.2.1   Principe de fonctionnement 
Le principe de base des bioréacteurs à membranes immergées (BAMI) est 
d’immerger les membranes dans la biomasse et d’assurer une filtration de l’extérieur 
des membranes vers l’intérieur quand il s’agit de fibres creuses. La biomasse est donc 
à l’extérieur des fibres et le perméat s’écoule à l’intérieur. Dans cette thèse nous 
proposerons, au Chapitre III, une extension de la notion de membranes immergées 
en plaçant les membranes à l’extérieur du bassin aéré (système « side-stream ») dans 
un carter [Espinosa Bouchot et Cabassud, 2003]. 
 
La filtration mise en œuvre dans les BAMI peut être dite de type «frontal» car la 
vitesse du liquide est faible au voisinage de la membrane (figure 1.5). Les flux 
typiques pour des fonctionnement à long terme se situent entre 5 – 20 L.h-1.m-2 
[Nagaoka et al., 1996; Ueda et Hata, 1999; Seo et al., 2000; Chang et al., 2002; 
Massé, 2004]. Ce mode d’opération limite la consommation d’énergie par unité de 
volume d’eau traitée associé à la filtration à 0,2-0,4 kWh.m-3 selon les systèmes et le 
mode de gestion de l’aération [Côté et al., 1998; Glucina et al., 1998]. 
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Figure 1.5. Principe de la filtration frontale 
 
 
Dans les BAMI ou systèmes intégrés [Malleviale et al., 1996; Tardieu, 1997] le 
perméat est soutiré sous dépression avec une pompe de succion (figure 1.6). 
 
 
Figure 1.6. Principe d’un BAM immergé (BAMI) 
 
La membrane fonctionne donc à des pressions de succion inférieures à 1 bar (le plus 
souvent entre 0,2 et 0,3 bar) [Fane et al., 2002; Massé, 2004; Yoon et al., 2004c]. 
Les pompes de succion utilisées étant souvent des pompes volumétriques, la filtration 
dans les BAMI est généralement réalisée à flux de perméat constant. 
 
Dans ces systèmes (BAMI), l'aération est utile pour: 
 Alimentation 
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∆P 
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1) la biomasse, car elle maintient en suspension la liqueur mixte et lui fournit 
l’oxygène nécessaire à sa croissance, et 
2) la membrane, car elle induit des vibrations et des forces de cisaillement à la 
surface de la membrane afin de lutter contre le colmatage. 
 
Dans un BAMI la succion et l’aération peuvent fonctionner en mode intermittent. La 
succion intermittente a comme but de prévenir le colmatage sévère de la membrane 
[Yamamoto et al., 1989; Nagaoka et al., 1996]. En ce qui concerne l’aération 
intermittente de nombreuses études ont démontré qu’environ 60% de l’azote peut 
être dénitrifié lorsque des cycles d’aération intermittent sont mis en place [Yamamoto 
et al., 1989; Hasar et al., 2004]. 
 
1.1.1.2.2   Configuration des modules dans les BAMI 
Les types de modules le plus souvent utilisés pour les BAMI sont: 
 
1) les fibres creuses (du type «peau externe»), proposés par exemple par Zenon 
et Mitsubishi. Dans ce type de modules les fibres sont assemblées en faisceaux. 
Un module industriel peut contenir plusieurs faisceaux de fibres. Le faisceau 
peut être disposé verticalement [Chang et Fane, 2002a] ou horizontalement 
[Yamamoto et al., 1989; Fane et al., 2002; Chang et al., 2002]. Le faisceau 
peut être arrangé de différentes manières: en forme de U [Massé, 2004], tendu 
entre deux empotages [Chang et Fane, 2002a; Wicaksana et al., 2005] ou avec 
les fibres «libres» [Espinosa Bouchot et Cabassud, 2003] (figure 1.7). Nous 
examinerons plus en détail dans la fin de ce Chapitre le rôle de la géométrie du 
faisceau sur les performances de filtration. 
2) les modules plans proposés par Kubota [Ozaki et Yamamoto, 2001; Hasar et 
al, 2004] (figure 1.4). 
3) les modules tubulaires employés dans les travaux de Le-Clech et collaborateurs 
(2003). 
 
Le choix du type de membrane (fibres creuses, plane ou tubulaire) dépend de 
plusieurs facteurs comme le prix des membranes et le coût de l’aération, la sensibilité 
au colmatage et la complexité du milieu biologique [Judd, 2002]. 
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Figure 1.7. Les différentes configurations de faisceaux fibres creuses. (a) faisceau en forme de U, (b) 
faisceau tendu entre deux empotages, (c) empotage d’un seul côté avec les fibres libres et bouchées 
indépendamment 
 
 
1.1.1.3   Comparaison BAME et BAMI 
 
Les éléments essentiels de comparaison entre les deux systèmes portent sur le flux de 
perméat et sur la consommation énergétique spécifique. Les BAME permettent 
d’obtenir des flux de perméat supérieurs à ceux des BAMI (4 à 10 fois), mais au prix 
d’une consommation énergétique spécifique significativement plus forte (3 fois ou 
plus). On compare donc ici un système intensif (le BAME) à un système extensif (le 
BAMI). La différence entre les deux systèmes en termes énergétiques s’est amplifiée 
dans les trois dernières années avec le développement de systèmes permettant une 
meilleure utilisation ou gestion de l’aération pour décolmater les membranes 
immergées. Par exemple, les systèmes d’aération séquencée ont permis de réduire 
encore la consommation énergétique spécifique. Dans le domaine du traitement de 
l’eau, le critère «consommation énergétique spécifique» est déterminant et il est 
aujourd’hui admis par les utilisateurs qu’il vaut mieux faire appel à des systèmes 
extensifs et consommant moins d’énergie. Peu à peu, et en relation avec la 
diminution du prix des membranes, le critère «flux de perméat» prend donc moins 
d’importance et un fonctionnement à des flux de l’ordre de quelques L.m-2 est 
considéré comme viable économiquement. 
 
Une étude récente sur la comparaison entre les deux types de bioréacteurs à 
membrane (BAME vs BAMI) a été par menée par LeClech et collaborateurs (2005). 
Perméat Perméat Perméat 
(a) (b) (c) 
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Les deux bioréacteurs utilisent des membranes tubulaires de 0,2 µm de taille de pore 
et sont alimentés par la même eau usée (MVS = 3 g.L-1). Les auteurs ont montré qu’en 
général le BAMI est moins sensible au colmatage et le flux critique deux fois 
supérieur que dans le système externe. Il paraît que les forces de cisaillement dues à 
l’injection d’air (Ug = 0,07-0,11 m.s-1) dans le BAMI sont plus importantes que celles 
dues à la vitesse tangentielle de liquide (0,25-0,55 m.s-1) dans le BAME. 
 
1.1.2   AVANTAGES D’UN BAM 
 
Dans un bioréacteur à membrane la rétention totale de la biomasse grâce à la 
membrane permet plusieurs avantages: 
 
1.1.2.1   Désinfection de l’effluent  
La qualité de l’eau traitée dans un BAM est supérieure à celle des systèmes 
conventionnels à boues activées. La rétention complète des matières en suspension 
aussi bien que des virus et des bactéries est assurée par les membranes de micro et 
surtout d’ultrafiltration [Anderson et al., 1986; Cicek et al., 1998; Glucina et al., 
1998]. Ceci permet la désinfection totale de l'effluent quelles que soient la charge et 
les fluctuations de l’influent [Côté et al., 1998; Hasar et al., 2004]. 
 
De leur étude avec trois différentes charges volumiques (2,3, 1,7, et 1,2 KgDCO.m-3.j-1) 
Côté et collaborateurs (1998) ont constaté une réduction de 6,3 et 3,8 unités 
logarithmiques pour des coliformes thermophiles et des bactériophages 
respectivement. 
 
1.1.2.2   Concentration en biomasse 
La concentration élevée en biomasse (de 8 à 30 g.L-1) [Tardieu, 1997; Ueda, et Hata, 
1999; Cicek et al., 2001; Bouhabila et al., 2001] entraîne une charge massique 
appliquée faible. A même charge massique le BAM peut être plus compact (3 à 5 fois) 
que le procédé conventionnel à boues activées [Guibert, 2000]. 
 
1.1.2.3   Temps de séjour de boues 
Le temps de séjour peut être contrôlé indépendamment du temps de séjour 
hydraulique. Il est alors commun de trouver des temps de séjour de boues de plus de 
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20 jours [Tardieu, 1997; Ueda et Hata, 1999; Bouhabila, 1999; Cicek et al., 2001; 
Massé, 2004]. 
 
1.1.2.4   Rétention de bactéries de croissance lente 
La nitrification lithoautotrophe, c’est à dire, la transformation séquentielle de NH4+ 
via NO2- à NO3-, est typiquement catalysée par deux groupes phylogénétiquement 
distincts de bactéries : celles qui oxydent l’ammonium et celles qui oxydent le nitrite 
en général appelées nitrifiantes. Les nitrifiantes sont caractérisés par leur vitesse 
lente de croissance et leurs coefficients de rendement faibles, par conséquent, la 
nitrification est l’étape limitante dans l’élimination biologique d’azote [Gao et al., 
2004]. Dans le procédé conventionnel d’élimination biologique d’azote, maintenir 
des niveaux adéquats de bactéries nitrifiantes dans le bassin d’aération a été toujours 
le problème principal. Dans le BAM la rétention absolue de tous les microorganismes 
est assurée par la membrane, ce qui permet le développement de bactéries 
nitrifiantes dans des niveaux adéquats. En conséquence, l'activité de nitrification est 
plus importante dans le BAM: 2,3 gN-NH4+.Kg-1MES.h-1 au lieu de 0,95 gN-NH4+.Kg-
1MES.h-1 pour un procédé  boues activées conventionnel. Alors il n’est par rare de 
trouver dans les BAM des performances d’élimination de plus de 95% de l’azote 
ammoniacale entrante [Côté et al., 1998; Xing et al., 2000; Bouhabila et al., 2001; Xu 
et al., 2002]. 
 
1.1.2.5   Production de boues 
La production des boues en excès dans un BAM à faibles charges massiques (0,1 
KgDCO.Kg-1 MVS.j-1) est inférieure (0,2-0,4 KgMVS.Kg-1DCOéliminé) [Yamamoto et al., 
1989; Praderie, 1996; Bouhabila, 1998; Côté et al., 1998; Scholz et Fuchs, 2000; Kim 
et al., 2001; Massé, 2004] à celle des procédés conventionnels (0,3-0,6 KgMVS.Kg-
1DCOéliminé). 
 
Cicek et collaborateurs (2001) avec leur BAME alimenté en eau résiduaire 
synthétique obtiennent une production de boues de 0,29 KgMVS.Kg-1DCOéliminé pour 
une charge massique de 0,124 KgDCO.Kg-1 MVS.j-1. La faible quantité de boues 
biologiques produites dans un BAM permet donc de diminuer le coût de leur 
traitement ultérieur. 
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1.2   LE COLMATAGE DANS LES BIOREACTEURS A MEMBRANE 
 
Dès les premières minutes de leur utilisation, les membranes voient leurs propriétés 
de perméabilité et de sélectivité modifiées avec une diminution de la performance de 
filtration. Ceci est dû à des interactions au niveau de la membrane par des 
mécanismes physiques, chimiques, biologiques dont les cinétiques ont des ordres de 
grandeur différents [Choo et Lee, 1996]. Concrètement, le colmatage membranaire 
conduit à l’augmentation de la résistance hydraulique et à l’évolution au cours du 
temps du flux de perméat (qui diminue) ou de la pression transmembranaire ou PTM 
(qui augmente) lorsque le procède est opéré à PTM ou flux constant respectivement 
[Tardieu, 1997; Kwon et al., 2000; Le Clech et al., 2003]. La chute du flux ou 
l’augmentation de la PTM impose que la membrane soit régénérée hydrauliquement 
ou chimiquement à intervalles réguliers. 
 
D'un point de vue pratique, le colmatage peut être réversible ou irréversible. Le 
colmatage réversible est la partie du colmatage susceptible de disparaître par une 
procédure hydraulique comme le rétrolavage. Le colmatage irréversible est la partie 
du colmatage qu’il est nécessaire d'éliminer par une procédure chimiquement ou 
mécaniquement énergique [Tardieu, 1997; Judd et Jefferson, 2003]. 
 
1.1.1   FACTEURS AFFECTANT LE COLMATAGE DANS UN BAM 
 
Un grand nombre de facteurs influent ou contribuent au colmatage. Ces facteurs 
présentent la plupart du temps des interactions entre eux (figure 1.8) [Tardieu, 1997; 
Fan et al., 2001; Massé, 2004]. 
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Figure 1.8. Paramètres influençant le colmatage 
 
Selon Kim et collaborateurs (2001) le cisaillement induit dans les bio flocs favorise le 
colmatage de la membrane. 
 
Bourgeous et collaborateurs (2001) ont trouvé que la qualité de l’eau usée 
(concentration en matières en suspension) a un effet direct sur l’augmentation de la 
PTM.  
 
De ses expériences sur la filtration d’une eau synthétique (8,72 gMVS.L-1) dans un 
BAMI, Howell et collaborateurs (2004) montrent l’absence de colmatage irréversible 
lorsque la filtration est menée à de faibles flux (10 L.h-1.m-2). Quand le flux est 
augmenté à 25 L.h-1.m-2 le colmatage irréversible apparaît même aux plus forts débits 
d’aération testés (6,8 m3air.h-1.m2membrane). 
 
La membrane 
 
• Composition chimique 
• Dimension de pores 
• Tension et charge de surface 
• Hydrophobicité 
• Rugosité 
• Porosité 
 
Les conditions biologiques 
 
• Nature des espèces 
• Charge massique 
• Phase de croissance 
• Structure du floc 
• Hydrophobicité 
• Oxygénation 
Les conditions hydrodynamiques 
 
• Flux 
• Pression 
transmembranaire 
• Vitesse tangentielle 
• Vitesse de gaz 
• Nombre de Reynolds 
• Temps de filtration et 
relaxation 
 
 
Les conditions physicochimiques 
 
• Température 
• Viscosité 
• Force ionique 
• pH 
• Substances minérales dissoutes 
• Matière minérale organique 
soluble, colloïdale ou 
macrocolloïdale 
• Concentration de la suspension 
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 1.1.2   TYPES DE COLMATAGE  
 
Le colmatage peut être divisé en trois catégories qui peuvent intervenir ensemble et 
qui contribuent à réduire le transfert de matière à travers de la membrane. 
 
1.1.2.1   L'adsorption 
L’adsorption joue un rôle important dans le mécanisme du colmatage des membranes 
d’ultrafiltration ou de micro filtration qui, par nature, sont micro poreuses. C'est 
essentiellement un phénomène de surface à long terme dont l'effet sur le transfert de 
matière se produit lentement. Grâce à l'affinité de nature physico-chimique les macro 
solutés (comme les protéines) forment des liaisons fortes (type hydrogène ou 
ioniques) soit avec la surface soit dans les pores de la membrane. Ces interactions 
conduisent à des couches stables dont l’effet est de réduire le nombre et/ou la taille 
des pores. Il s’agit d’un colmatage irréversible hydrauliquement car des lavages 
chimiques sont nécessaires pour couper les liaisons soluté-membrane. La fréquence 
de lavage et le choix des produits de régénération dépendent du type de polluants, du 
procédé et de la membrane. 
 
La nature du matériau membranaire (caractère hydrophile ou hydrophobe), le pH, 
l’absence ou la concentration élevée d'électrolyte [Aimar et Sanchez, 1989] sont des 
paramètres influençant l’adsorption. 
 
1.1.2.2   Le bouchage des pores 
Il s’agit d’un phénomène observé principalement en micro filtration où les particules 
présentes dans le fluide à traiter peuvent bloquer l’accès aux pores, ou se bloquer 
dans les pores, conduisant à un bouchage interne, partiel ou total des pores de la 
membrane. L'effet résultant est la réduction du nombre et/ou de la taille des pores. 
 
Ce phénomène dépend grandement de la taille relative des pores et des particules 
ainsi que des conditions hydrodynamiques. 
 
1.1.2.3   Le dépôt de filtration 
Dans l’eau, les matières en suspension (particules, bactéries, protozoaires, virus…) 
sont amenées par convection vers la paroi membranaire où elles s'accumulent. A 
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cause de la rétention par effet tamis et de leur pouvoir diffusif faible elles constituent 
une couche poreuse résistante appelée gâteau de filtration ou dépôt de filtration sur 
la surface de la membrane. De plus elles peuvent créer des liaisons entre elles et avec 
certaines molécules organiques, ce qui peut modifier les propriétés du dépôt. La plus 
grande partie de ce type de colmatage est réversible et peut être éliminée par un 
lavage hydraulique. 
 
La nature des particules (taille, forme et densité), les interactions inter particulaires 
(forces de van der Waals, interactions électrostatiques) et l'hydrodynamique [Belfort 
et al., 1994; Tardieu, 1997; Wisniewski et al., 2000] influencent les propriétés du 
dépôt et donc le transfert de matière. 
 
1.2.3   LES METHODES D’ACTION CONTRE LE COLMATAGE  
 
Le colmatage de la membrane peut être éliminé, limité ou évité suivant trois 
différentes voies: la voie physicochimique, la voie hydrodynamique ou le nettoyage 
chimique [Laborie, 1998; Bouhabila, 1999]. 
 
1.2.3.1   Les méthodes physicochimiques 
Les méthodes physico-chimiques ont comme but de modifier soit les propriétés 
chimiques de la membrane [Chen et al., 1992] soit les propriétés physiques de 
l’effluent [Richaud et al., 1991] afin de réduire les forces d’attraction ou d’augmenter 
les forces de répulsion entre les espèces et la membrane ou de réduire la 
concentration d’espèces colmatantes présentes dans l’effluent. Ce dernier objectif 
peut être atteint par exemple par adsorption sur des particules adsorbantes [Lesage, 
2005]. 
 
1.2.3.2   Les méthodes hydrodynamiques 
Les méthodes hydrodynamiques peuvent reposer sur des régimes stationnaires et 
non stationnaires ou instationnaires. 
 
1.2.3.2.1   Les régimes stationnaires 
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Le rôle des régimes stationnaires est de favoriser le rétro transport des particules vers 
l’écoulement principal afin de limiter voire d’éviter la chute du flux par formation du 
dépôt. L’écoulement tangentiel est la principale de ces méthodes. La forte 
consommation énergétique liée aux fortes vitesses d’écoulement tangentiel 
représente un désavantage pour cette méthode pour des applications en traitement 
de l’eau (cf section 1.1.1.1). 
 
Tardieu et collaborateurs (1998) ont examiné la possibilité de limiter la formation de 
dépôt par des bio particules dans un BAME en jouant sur la vitesse de circulation du 
liquide. Ils ont travaillé à l’échelle pilote avec un module d’ultrafiltration en 
céramique. Afin de caractériser l’influence de l’hydrodynamique sur le colmatage, 
deux types de conditions de filtration ont été choisies: 1) des conditions laminaires 
avec une vitesse de recirculation de 0,5 m.s-1 et 2) des conditions complètement 
turbulentes avec une vitesse de recirculation de 4 m.s-1. A flux de perméat constant de 
12,5 L.h-1.m-2 et une vitesse de recirculation de 0,5 m.s-1 la PTM augmente en fonction 
du temps de façon quasi-exponentielle de 10 jusqu’à 150 kPa en 10 heures. Lorsque le 
flux et la vitesse de recirculation sont augmentés à respectivement 100 L.h-1.m-2 et 4 
m.s-1,  la PTM et par conséquent la résistance hydraulique augmentent de manière 
linéaire pendant la filtration. Lorsque la vitesse de recirculation est faible (0,5 m.s-1) 
les particules du floc s’accumulent rapidement sur la surface de la membrane et 
forment un gâteau probablement compressible ce qui conduit à une augmentation 
rapide de la PTM pour maintenir le flux. 
 
D’autres stratégies hydrodynamiques ont été utilisées pour réduire le colmatage et en 
même temps prolonger le fonctionnement de la membrane, comme par exemple une 
filtration sous succion intermittente [Yamamoto et al., 1989]. 
 
De ses expériences dans un BAMI avec des membranes planes, Howell et 
collaborateurs (2004) ont trouvé qu’il est possible de prévenir l’apparition du 
colmatage irréversible lors de la filtration (10 L.h-1.m-2) intermittent (8 minutes de 
filtration suivis de 2 minutes d’arrêt) d’un effluent synthétique (460 mg DCO.L-1). 
 
1.2.3.2.2   Les régimes non stationnaires 
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Les régimes non stationnaires appelés aussi instabilités [Al-Bastaki et Abbas, 2001] 
peuvent être utilisés à des fins préventives ou curatives [Laborie, 1998]. 
 
a) Régimes non stationnaires préventifs 
Les régimes non stationnaires préventifs ont comme rôle d’éviter la formation du 
dépôt. L’injection d’air, les pulsations et les écoulements secondaires sont des 
exemples de ce type de régime. 
 
Pendant la filtration sous aération continue avec des membranes fibres creuses (0,2 
µm) d’une eau usée urbaine réelle, lorsque le flux de perméat est faible (5 L.h-1.m-2) et 
le débit d’aération suffisant (20 L.h-1 équivalent à 2,8x10-5m3air.s-1.m-2membrane) un 
BAMI a pu fonctionner sans colmatage et sans rétrolavage pendant de longues 
périodes [Massé, 2004]. 
 
Avec des flux de perméat plus élevés, Serra (1996) a utilisé l'air pour limiter le 
colmatage dans le compartiment rétentat avec des fibres creuses en fonctionnement 
externe-interne. Lorsque le débit d'air est injecté en continu dans la phase 
d'alimentation lors de la filtration frontale à débit constant d'une suspension de 
bentonite, il a constaté que l'air n’empêche pas le colmatage de la membrane quel que 
soit le débit d'air employé dans la gamme testée (0-30 L.h-1). Par contre l'utilisation 
d'air permet de ralentir la montée en pression et donc le colmatage. 
 
Dans les cas des pulsations il s'agit d'inverser, périodiquement, la PTM. Lorsque la 
PTM est inversée, le perméat est rétro transporté à travers la membrane jusqu’à 
l’alimentation. Cette rétro filtration débouche les pores en décollant les composants 
déposés. Ceux-ci sont portés loin de la membrane par l’écoulement tangentiel du 
retentat. Les pulsations sont appliquées à pression élevée (>10 bar) pour des périodes 
de temps très courtes (<1 s). D’après la littérature [Sondhi et Bhave, 2001] chaque 
pulsation nécessite 0,5 litres de perméat par mètre carré de surface de filtration. 
 
Des études avec de l’eau usée synthétique de galvanisation ont été réalisées avec des 
membranes de céramique de plusieurs tailles de pores (0,2, 0,5 et 0,8 µm) [Sondhi et 
Bhave, 2001]. Avec des pulsations de 0,5 seconde chaque 30 secondes à 170 kPa, les 
CHAPITRE I   
 18
auteurs ont trouvé une augmentation du flux de perméat d’un facteur 5 pour une 
membrane de 0,8 µm et de plus de 2,5 avec des membranes de 0,2 et 0,5 µm. 
 
Dans les écoulements secondaires il s’agit de créer des écoulements transversaux 
susceptibles de déstabiliser la couche de polarisation. Les vortex de Dean et de Taylor 
sont des exemples de ce type de méthode. Les vortex de Dean sont des instabilités 
centrifuges produites lorsque le fluide dans une conduite courbe excède le nombre de 
Dean [Mercier-Bonin et al., 2001]. En ce qui concerne les vortex de Taylor, le module 
de filtration comporte deux cylindres concentriques. La rotation du cylindre interne 
sur lequel est fixé la membrane forme entre les deux cylindres des vortex nommés 
vortex de Taylor [Al-Bastaki et Abbas, 2001]. 
 
Une autre méthode pour promouvoir la turbulence est l’utilisation de promoteurs de 
turbulence. Il s’agit par exemple d’insérer des baffles dans des membranes tubulaires 
de différentes formes (cylindriques, hélicoïdal, sinueuse). Trois différents promoteurs 
de turbulence ont été testés dans un BAM avec une membrane de céramique. Dès 
leur insertion les baffles contribuent à l’augmentation du flux durant l’opération de 
filtration (500 min). Une augmentation du flux d’un facteur 2,5 et une consommation 
énergétique spécifique divisée par deux par rapport au tube vide ont été observés 
pour un baffle sinueux [Xu et al., 2003]. 
 
b) Régimes non stationnaires curatifs 
Les régimes non stationnaires curatifs ont pour objectif d’éliminer un dépôt déjà 
formé. Le rétrolavage est la plus utilisée de ces méthodes. Pendant un temps très 
court et à une pression supérieure à la PTM, une partie du perméat est envoyée de 
l’intérieur vers l’extérieur de la membrane afin de dégager les pores obstrués par les 
particules et de décoller le dépôt formé. Son efficacité est variable et dépend du type 
de colmatage de la membrane. La désavantage principal du rétrolavage est lié à la 
forte consommation d’eau propre produite (10 à 30% du perméat) selon les 
membranes et les conditions de filtration et de lavage utilisées [Laborie, 1996; 
Praderie, 1996]. 
 
Des séquences courtes de rétrolavage (15 secondes chaque 5 minutes) au cours de 
l’opération de filtration ont permis de maintenir la stabilité de la perméabilité pour 
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des concentrations de boue comprises entre 15 et 25 gMES.L-1. L’auteur n’a pas 
observé de colmatage pendant ses essais dans les conditions utilisées [Praderie, 
1996]. 
 
D’autres études plus récentes ont été développées pour évaluer l’intérêt d’un couplage 
entre rétrolavage et injection d’air pour des applications dans le domaine de la 
production d’eau potable [Remize et al., 2005]. 
 
1.2.3.3   Le nettoyage chimique 
Le nettoyage chimique a pour objectif d’éliminer le colmatage irréversible par voie 
hydraulique. Les conditions de nettoyage dépendent à la fois de la membrane et de la 
nature du colmatage [Bouhabila, 1999]. Des agents détergents, basiques (NaOH) ou 
acides (NHO3, H2SO4, HCl) sont les plus souvent employés. 
 
 
1.3   FLUX CRITIQUE 
 
Le flux critique, concept originalement présenté par Howell et collaborateurs (1995), 
peut être défini comme le flux au dessous duquel il n’y a pas de phénomène 
observable de colmatage. Il s’agit du premier flux, dit «critique» où le colmatage 
apparaît. Différentes méthodes ont été proposées pour évaluer le flux critique. L’une 
d’entre elles est de mesurer le flux stabilisé en fonction de la PTM et de déterminer la 
première valeur de flux pour laquelle la droite de Darcy pour le solvant pur n’est pas 
obtenue. Au delà de cette valeur critique le colmatage et le déclin du flux sont 
observés. Le flux à partir duquel la pression n’a plus d’effet, autrement dit, le flux 
maximal qu’il est possible d’atteindre est appelé flux limite (figure 1.9). 
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Figure 1.9. Définition du flux critique à partir de courbes flux= f(PTM) 
 
 
La méthode la plus pratique pour évaluer le flux critique est celle des paliers 
croissants de flux. Il s’agit de la mesure de l’évolution de la PTM au cours du temps 
pour des paliers fixes et successifs de flux de perméat (figure 1.10). La durée du palier 
correspond au temps de filtration pour un flux de perméat donné. La hauteur du 
palier est égale à l’augmentation du flux de perméat. Pour des flux faibles la PTM 
reste la plupart du temps dans un état pseudo stable. A partir d’un flux de perméat 
critique la PTM augmente très rapidement. 
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Flim2 
Flim1 
Fcritique3 
Fcritique2 
Fcritique1 
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Figure 1.10. Détermination du flux critique avec la méthode des paliers du flux. 
[Extrait de Le-Clech et al., 2003] 
 
 
Les paramètres caractérisant le colmatage pour chaque palier sont: 
1) l’augmentation initiale de la PTM (∆P0) calculée à partir de l’équation: 
 
1
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PTMPTMP     (1.1) 
 
où i dénote une condition initiale, f dénote une condition finale. Par exemple, PTMi 
est la PTM au début du palier de flux et PTMf est la PTM atteinte à la fin du palier. n 
représente le numéro du palier de flux. 
 
2) la vitesse d’augmentation de la PTM (dP/dt) définie par: 
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où t est la durée du palier c’est-à-dire le temps de filtration pour un flux de perméat 
donné. 
 
3) la PTM moyenne pour le cycle n est obtenue à partir de l’équation: 
 
2
n
i
n
f
PTMPTM
PTM
+
=     (1.3) 
 
4) la perméabilité du système, LP: 
 
PTM
FpL p =      (1.4) 
 
où Fp est le flux de perméat. 
 
5) la résistance au colmatage, RC, de la membrane, calculée à partir du Modèle de 
Résistances en Série: 
 
( )Cm)C20()C20( RR
PTMFp
+
=
°
° µ
     (1.5) 
 
D’après Le-Clech et collaborateurs (2003) le flux critique est le flux maximal pour 
lequel la PTM moyenne est supérieure à 90% de la perméabilité mesurée pour le 
premier palier de flux. Kwon et collaborateurs (2000) obtiennent le flux critique à 
partir de deux valeurs de flux: le flux maximal pour lequel la PTM reste constant et le 
flux minimal pour lequel la PTM augmente avec le temps. 
 
L’identification précise du flux critique dépend des conditions de la mesure telles que 
la durée et la hauteur du palier. Le paramètre le plus important est la hauteur du 
palier qui doit être la plus petite possible. Des hauteurs très larges conduisent à des 
vitesses élevées de colmatage et à des faibles valeurs de flux critique [Le-Clech et al., 
2003]. 
 
CHAPITRE I   
 23
D’autres méthodes et définition du flux critique ont également été proposées par 
Chen et collaborateurs (1997) et par Espinasse (2002). Ces méthodes sont basées sur 
la réalisation de paliers de flux croissants et décroissants de manières à évaluer la 
première valeur du flux à partir de laquelle les effets de flux sont réversibles. Le flux 
critique est alors défini comme le flux minimal pour lequel une irréversibilité est 
observée par variation de flux. Cette méthode sera détaillée au Chapitre III. 
 
1.3.1   FACTEURS INFLUENCANT LA DETERMINATION DU FLUX CRITIQUE 
 
Certains facteurs sont importants dans la détermination du flux critique tels que l’état 
initial de la membrane, les caractéristiques de la suspension à filtrer et 
l’hydrodynamique du système. 
 
1.3.1.1   L’état de la membrane 
La condition initiale de la membrane, par exemple neuve ou pas et la taille moyenne 
des pores de la membrane sont parmi les facteurs qui vont influencer la 
détermination du flux critique. 
 
La microfiltration tangentielle est intéressante économiquement quand elle 
fonctionne en dessous du flux critique et pour des tailles de pore de la membrane 
importantes (0,65 µm). Par contre lorsque le système fonctionne au dessus du flux 
critique la vitesse d’augmentation de la PTM est plus élevée pour des tailles de pore 
importantes en comparaison avec des membranes avec une plus faible taille de pore 
(0,1 µm) [Kwon et al., 2000]. 
 
Une étude réalisée par Sridang et collaborateurs (2004) a répertorié l’importance de 
la taille de pore de la membrane sur le flux de perméat. Par des expériences sur la 
filtration avec de l’eau pure, ces auteurs ont trouvé que l’évolution de la PTM en 
fonction du flux de perméat est deux fois plus faible lors de la filtration avec des 
fibres de taille de pore de 0,01 µm (fibres creuses) que lorsque la taille de pore est 
multipliée par dix (0,1 µm fibres capillaires). Par contre lors de la filtration d’une 
suspension de bentonite (0,5 – 5 g.L-1) prétraitée avec FeCl3 des conditions critiques 
sont plus rapidement atteintes avec des fibres de taille de pore de 0,01 µm. 
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1.3.1.2   La suspension à filtrer 
Les caractéristiques telles que le prétraitement de la suspension, la taille des 
particules, la concentration et la force ionique sont des exemples de facteurs qui ont 
une incidence importante sur le flux critique. 
 
La filtration à travers une membrane polymérique de 0,03 µm d’eau usée urbaine 
provenant d’un procédé à boues activées conventionnel conduit à une résistance 
initiale de la membrane de 1,29. 1012 m-1 [Delgado et al., 2004]. Lorsque l’eau usée a 
subi un prétraitement avant la filtration (floculation-sédimentation) la résistance 
initiale de la membrane diminue de 43%. 
 
Des calculs réalisés par Bacchin et collaborateurs (2002) en utilisant la théorie DLVO 
montrent que le flux critique dépend fortement de la taille des particules. Lorsque les 
particules sont petites (0,1 µm) le flux critique dépend principalement de la charge de 
surface des particules. Il semble que les particules de petite taille ont plus tendance à 
se déposer [Kwon et al., 2000]. 
 
D’autres études ont examiné l’effet de la concentration de la suspension sur le flux 
critique [Kwon et al., 2000; Chang et Fane, 2002a; Sridang et al., 2004]. A mesure 
que la concentration de la suspension augmente la valeur du flux critique diminue. 
 
D’après Kwon et collaborateurs (2000) l’augmentation de la force ionique de la 
solution (10-5 – 10-2 M) a un effet négatif sur le flux critique. Des expériences réalisées 
avec un mélange de silice et alumine ont mis en évidence le même effet inverse de la 
force ionique et le pH sur le flux critique. Par contre la température semble avoir un 
effet positif sur le flux critique [Zhang et al., 2005]. 
 
1.3.1.3   L’hydraulique du système 
Dans des nombreuses études, l’hydrodynamique du système est considérée comme le 
facteur clé pour optimiser le flux critique. L’injection d’air s’est révélée être une 
stratégie efficace pour le contrôle du flux critique dans différentes configurations de 
membranes: tubulaires [Li et al., 1997; Ghosh et Cui, 1999;], fibres creuses [Bellara et 
al., 1996; Cabassud et al., 2001; Smith et al., 2002; Chang et Fane, 2002a] et planes 
[Li et al., 1998; Mercier-Bonin et al., 2000]. 
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Le concept du flux critique est un outil important pour les BAM mais on peut 
s’interroger sur sa validité lorsque les vitesses de colmatage s’approchent de zéro ou 
de très faibles flux. Récemment il a été observé que des périodes de fonctionnement 
“soutenables” sont possibles à des vitesses de colmatage faibles et au delà du flux 
critique [Zhang et al., 2005]. 
 
Howell et collaborateurs (2004) ont observé l’apparition du colmatage réversible 
même pour les plus faibles flux de perméat (10 L.h-1.m-2) lorsque la vitesse d’air est 
faible (0,61 m3air.h-1m2membrane). A des flux de perméat plus élevés (25 L.h-1.m-2) 
l’apparition du colmatage est observée lorsque la vitesse d’air est de 0,68 m3air.h-
1m2membrane. Afin de contrôler la vitesse de colmatage lors de la filtration d’un effluent 
synthétique avec des membranes planes de taille de pore de 0,4 µm le flux de 
perméat a été périodiquement interrompu pour des périodes de 15 s et 4 minutes 
chaque 10 minutes. Dans les deux cas l’opération a été possible au delà du flux 
critique. 
 
 
1.4   L’INJECTION D’AIR POUR CONTROLER LE COLMATAGE 
 
De plus en plus de recherches convergent vers l’optimisation de la conception des 
modules de filtration afin de limiter le colmatage membranaire. Le principal défi des 
BAMI est le contrôle de la concentration de polarisation et du colmatage. Pour y 
arriver l’injection d’air est employée comme une stratégie pour éviter la formation du 
dépôt des particules sur la surface de la membrane (aération continue [Massé, 2005]) 
aussi bien que pour décolmater les membranes (aération séquentielle [Van Kaam, 
2005] ou couplée à un rétrolavage [Remize et al., 2005]). 
 
1.4.1   LE PRINCIPE DE L’INJECTION D’AIR 
 
Lorsque le gaz est injecté à la base d’un module les bulles d’air se déplacent vers le 
haut provoquant la création d’un écoulement secondaire à la surface de la membrane 
capable de déstabiliser la couche de polarisation. L’ascension des bulles d’air crée 
près de la surface de la membrane: 
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1) des contraintes de cisaillement générées par le liquide, 
2) un mélange local en augmentant la turbulence, 
3) des variations locales de pression. 
 
Plusieurs études ont employé l’injection d’air dans des différentes configurations de 
membranes: tubulaires [Li et al., 1997; Ghosh et Cui, 1999], fibres creuses [Bellara et 
al., 1996; Cabassud et al., 2001; Smith et al., 2002] et planes [Li et al., 1998; Mercier-
Bonin et al., 2000]. 
 
A l’intérieur de membranes tubulaires, les bulles d’air génèrent un écoulement 
secondaire. Des vortex dans le sillage de la bulle provoquent un mélange local dans et 
près de la couche limite de polarisation de concentration. En conséquence, plus élevé 
est le niveau de polarisation de concentration, plus significative est l’augmentation du 
flux de perméat. 
 
Des membranes fibres creuses ont été utilisées pour filtrer des solutions de dextrane 
(10-40 g.L-1) et d’albumine (2-20 g.L-1) avec une aération dans les fibres [Bellara et 
al., 1996]. Des fréquences de bullage entre 0,1 et 0,25 Hz ont été testées. Une faible 
augmentation du flux (20-50% pour dextrane et 10-60% pour albumine) est observée 
sans effet de la fréquence des bulles. La réduction du colmatage (dans le cas de 
l’albumine) peut être attribuée au fait que les protéines ont tendance à s’adsorber sur 
la surface de la membrane et que le degré d’adsorption augmente avec la 
concentration. L’effet d’augmentation du flux de perméat et de la réduction du 
colmatage n’ont pas été observés avec le dextrane puisqu’il est peu colmatant et 
relativement insensible au débit de gaz. L’effet de l’injection de gaz dans des solutions 
des protéines pour des membranes planes a été étudié par Li et collaborateurs (1998). 
L’injection d’air a permit d’augmenter le flux de perméat de 7 jusqu’à 50%. 
 
De leur expériences en aération à l’intérieur de fibres creuses Cabassud et 
collaborateurs (1997) ont trouvé des augmentations de flux entre 40 à 200 % même à 
des débits faibles d’air pour des suspensions de bentonite et de bentonite pré 
adsorbée avec du dextrane. Selon les auteurs, le flux dépend aussi bien de la vitesse 
de gaz que de la vitesse du liquide. 
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Pour les membranes immergées les principaux mécanismes que les bulles d’air 
utilisent pour limiter le colmatage sont [Cui et al., 2003]: 
1) des forces de cisaillement dû aux poches de gaz que se déplacent le 
long de la surface des fibres, 
2) des écoulements latéraux de liquide induits par le passage des bulles 
d’air, 
3) des mouvements latéraux des fibres liés à leur flexibilité. 
 
Tous ces phénomènes agissent sur la concentration du dépôt et sur sa résistance 
spécifique. Des études sont en cours pour identifier le mécanisme prédominant pour 
les systèmes immergés [Martinelli et al., 2005]. L’effet résultant de l’aération est 
toujours l’augmentation du flux de perméat [Cui et Wrigth, 1996; Cui et al., 1997; Cui 
et al., 2003; Chang et Judd, 2002; Chang et Fane, 2002a]. La taille des bulles d’air 
est déterminée par la manière selon laquelle le gaz est injecté, le type de système 
d’aération et le débit d’air [Cui et al., 2003]. Des modifications dans la viscosité du 
système peuvent affecter le volume des bulles [Wicksana et al., 2005]. 
 
Ces mécanismes sont reliés entre eux, par exemple le mouvement des fibres dépend 
de l’écoulement latéral de liquide. Les déplacements latéraux des membranes fibres 
creuses induits par des bulles d’air ont été mesurés par Wicaksana et collaborateurs 
(2005). Ils ont observé que l’amplitude du mouvement est plus importante au milieu 
des fibres et qu’augmente avec le débit d’air jusqu’à un plateau à 5 m3air.h-1.m3liquide. 
Pour ce débit les fibres se déplacent d’environ 7,5 cm. Les résultats ont été validés 
lors de la filtration de levure. Les auteurs ont observé une vitesse de colmatage 
presque trois fois plus faible (1,4 kPa.h-1) pour un débit d’air de 4 m3air.h-1.m3liquide que 
pour 3 m3air.h-1.m3liquide. Les mêmes auteurs ont examiné le mouvement mécanique et 
sans aération d’une seule fibre. La fibre a été bougée latéralement pendant 60 s à une 
fréquence de 2 seconds/cycle et une amplitude de 3,8 cm. Les auteurs ont constaté 
que le simple mouvement mécanique est capable de réduire l’accumulation des 
particules sur la surface de la fibre mais que le mouvement induit par l’injection d’air 
est encore plus efficace. 
 
Le mouvement des fibres induit par les bulles d’air est influencé par la concentration 
de la suspension [Madec, 2000]. Des ses expériences avec la filtration d’une 
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suspension de bentonite (6,4 -8,5 g.L-1) l’auteur a observé que lorsque la 
concentration est faible l’effet de la concentration sur la performance de l’aération est 
principalement due aux interactions particule-particule près de la surface 
membranaire. Pour une filtration avec des concentrations élevées, le mouvement des 
fibres peut être affecté par la viscosité de la suspension qui réduit la turbulence 
générée par les bulles d’air et limite la réponse des fibres à l’écoulement diphasique. 
 
Le mouvement des fibres est aussi fonction des caractéristiques de la membrane. En 
général, lors de leur passage les bulles d’air génèrent plus de mouvement sur les 
fibres à mesure que le diamètre, la tension et la densité des fibres diminuent [Chang 
et Fane, 2002a; Chang et Fane, 2002b; Sridang et al., 2004; Wicaksana et al., 2005] 
et que la longueur de fibre augmente [Delgado et al., 2004]. 
 
1.4.2   AIR ET RETROLAVAGE 
 
L’effet de l’injection de l’air pendant la filtration de boue activée (3,2 gMES.L-1) et 
puis rétrolavage à la fin du cycle de filtration a été étudié par Chang et Judd, 2002. 
Les auteurs ont trouvé que pour un cycle de filtration de 30 minutes avec injection 
d’air puis 2 minutes de rétrolavage le flux de perméat atteint des valeurs de l’ordre de 
30 L.h-1.m-2. Ces ordres de grandeur sont plus élevés que pour une opération 
uniquement avec injection d’air (17 – 20 L.h-1.m-2) ou avec rétrolavage conventionnel 
(22 L.h-1.m-2). 
 
L'injection d'air diminue fortement le temps minimum de rétrolavage dans 
l’opération avec des membranes fibres creuses. D’après Serra (1996) le temps 
minimum pour un rétrolavage sans air et un débit d'eau de 60 L.h-1 est supérieur à 
180 secondes. Dès que l'air est injecté ce temps est inférieur à 40 secondes. Le rôle 
joué par l'air est lié à la modification des conditions hydrauliques. Selon l’auteur, 
l’explication est liée à la mise en mouvement du faisceau de fibres par l’action des 
bulles créant ainsi des zones de turbulence propices à décoller les particules entre les 
fibres et à les entraîner loin de la surface membranaire. 
 
La chute rapide du flux a été observée lors du fonctionnement à long terme sans 
rétrolavage d’un BAMI [Chang et Judd, 2002]. Après 200 h de filtration de la liqueur 
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mixte à 3,2 gMES.L-1 le flux relatif a chuté de 100 à moins de 20%. La même 
expérience mais en l’alternance: filtration/rétrolavage permet que le flux ne chute 
qu’à 70% pour la même durée de filtration. 
 
1.4.3   GEOMETRIE DE MODULE ET AERATION 
 
La performance des BAMI ne repose pas uniquement sur l’utilisation de l’air. De plus 
en plus d’études montrent que la géométrie du module en synergie avec l’injection 
d’air joue un rôle important dans le colmatage-décolmatage du système. En termes 
d’efficacité de filtration, le taux de remplissage du module, le diamètre et la longueur 
des fibres, le pourcentage de tension des fibres sont des paramètres importants qui 
doivent être optimisés afin de minimiser l’énergie requise pour l’aération et 
indirectement la vitesse de colmatage. 
 
1.4.3.1   Position des fibres 
L’orientation de la fibre est un des principaux facteurs à considérer dans le 
dimensionnement des procédés à membrane. Des expériences avec des membranes 
tubulaires positionnées verticalement ont montré une augmentation du flux de 113% 
lorsque l’injection d’air est réalisée vers le haut pour une solution de dextrane. Dans 
le cas contraire (injection d’air vers le bas), l’augmentation du flux est 
significativement plus importante (320%) [Cui et Wrigth, 1994; Cui et Wrigth, 1996]. 
 
Mercier Bonin et collaborateurs (2000) ont obtenu un flux de perméat toujours plus 
élevé lorsque des conditions instables sont générées grâce à l’injection de l’air (0-600 
L.h-1) dans une membrane plane de céramique (0,4 µm) positionnée 
horizontalement. Pour une concentration de 5 g.L-1 d’une suspension de levure 
l’augmentation du flux est de 100% et elle est de 200% pour une concentration de 20 
g.L-1. Lorsque la membrane est orientée verticalement l’augmentation du flux de 
perméat chute de 25% par rapport à la position horizontale. Lorsque la membrane est 
horizontale, la gravité ne participe pas directement au mouvement des bulles de gaz 
et leur vitesse est seulement due à l’action de la phase liquide: en moyenne les bulles 
bougent moins lentement que les paquets de liquide. Lorsque l’écoulement est 
ascendant, les bulles ont leur propre vitesse verticale (forces de flottabilité) et donc 
elles peuvent avoir une vitesse plus rapide que celle du liquide. 
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Dans les modules à fibres creuses les fibres peuvent être placées verticalement ou 
horizontalement. Lorsque l’arrangement des fibres est vertical, l’écoulement des 
bulles d’air est axial (figure 1.11). Lorsque l’arrangement des fibres est horizontal, 
l’écoulement des bulles d’air est transversal [Chang et Fane 2000]. 
 
 
 
(a) (b) 
Figure 1.11 Caractéristiques des bulles d’air selon l’arrangement des fibres. 
(a) axial, (b) transversal. 
 
Selon Cui et collaborateurs (2003), pour l’orientation axiale les bulles d’air s’élèvent 
le long de la fibre en générant lors de leur passage de la turbulence qui aide à limiter 
l’accumulation de particules. Dans l’orientation transversale les poches de gaz restent 
immobilisées entre les fibres (figure 1.11). De même Chang et collaborateurs (2002) 
ont démontré que la chute du flux est moins importante (de l’ordre de 5-15%) pour 
des fibres creuses (Di = 0,39 et 1,8 mm) en position verticale en comparaison avec la 
position horizontale lors de la filtration de levure (0,1 g.L-1, D = 5 µm) avec 
écoulement gaz-liquide (Ug = 0,2 m.s-1). 
 
1.4.3.2   Tension des fibres 
Plusieurs paramètres influent sur l’efficacité de l’injection d’air dans des membranes 
à fibres creuses. Parmi ces paramètres figurent la longueur et la tension des fibres. 
Une relation semble s’établir entre la longueur et la tension des fibres. Des fibres 
longues et lâches semblent être uniformément agitées par les bulles ce qui induit une 
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force de cisaillement efficace sur la surface membranaire. Par contre, lorsque les 
fibres sont courtes et tendues le mouvement induit par les bulles d’air n’est pas 
suffisant pour aider à décolmater la surface membranaire [Delgado et al., 2004]. 
 
Lorsque le faisceau de fibres creuses est arrangé et maintenu entre deux empotages 
[Chang et Fane, 2002b] le mouvement des fibres et bien évidement leur flexibilité est 
fonction du rapport distance entre chaque extrémité des fibres une fois montées dans 
le module et la longueur des fibres. Ce rapport va définir le pourcentage de tension 
des fibres [Wicaksana et al., 2005]. Zenon recommande des fibres avec un 
pourcentage de tension de l’ordre de 99 à 95% [Cui et al., 2003]. 
 
Le déplacement de fibres creuses (0,2 µm, De = 0,65 mm) induit par l’injection d’air a 
été mesuré en fonction du pourcentage de tension des fibres par Wicaksana et 
collaborateurs (2005). Lorsque le pourcentage de tension des fibres diminue (de 100 
à 96%, 100% correspond aux fibres complètement tendues) l’amplitude du 
mouvement des fibres augmente (de 0,8 à 17 cm) et la pression de succion diminue 
(de 0,1 kPa à 0,07 kPa). Les auteurs ont trouvé que le pourcentage de tension optimal 
pour un déplacement maximal des fibres est de 96 %. 
 
L’effet de la tension des fibres sur la pression de succion a été évalué par Chang et 
Fane (2002a). Différents débits d’air (0,5, 0,9 et 5,4 m3air.h-1.m2membrane) ont été testés 
lors de la filtration (30 L.h-1.m-2) d’une suspension de levure (5 g.L-1) avec des fibres 
creuses (0,2 µm, Di = 0,39 mm). Après 5 heures de filtration la pression de succion a 
augmenté d’environ 40% dans les deux types de fibres (lâches et tendues) et pour des 
débits d’air élevés (5,4 m3air.h-1.m2membrane). Cette situation change drastiquement 
lorsque le débit d’air est divisé par 10 (0,5 m3air.h-1.m2membrane), la pression de succion 
a augmenté de 100% pour les fibres lâches tandis que pour les fibres tendues 
l’augmentation est presque deux fois plus élevée (185%). Si la concentration de la 
suspension augmente d’un facteur 3 (15 g.L-1) pour un débit d’air constant (5,4 
m3air.h-1.m2membrane) la différence de performance des modules est très significative. 
Tandis que la pression de succion pour le module avec les fibres lâches est presque 
constante au cours du temps de filtration (pour une durée de 5 heures), la pression de 
succion pour le module avec les fibres tendues augmente dès le début de la filtration 
et de façon linéaire avec le temps. Par conséquent la performance des fibres tendues 
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est limitée aux forts débits d’air et aux faibles concentrations de la solution. La 
différence en termes de performances des deux types de fibres (lâches et tendues) 
peut être attribuée au colmatage entre les fibres. Les auteurs ont observé qu’après 
filtration les particules se sont déposées à l’intérieur du faisceau avec les fibres 
tendues là où l’air ne peut accéder ni pour décolmater ni pour faire bouger le faisceau. 
Les fibres lâches semblent être uniformément agitées par des fines bulles ce qui 
induit une force de cisaillement efficace sur la surface membranaire. Par contre, 
lorsque les fibres sont tendues le mouvement induit par les bulles d’air n’est pas 
suffisant pour enlever les particules de la surface membranaire. Cette situation 
affecte sérieusement la performance du module lorsque l’environnement 
hydrodynamique est défavorable (débit d’air faible et/ou concentration élevée de la 
suspension) [Chang et Fane, 2002a; Delgado et al., 2004]. 
 
1.4.3.3   Longueur des fibres 
Des études ont montré l’existence d’une relation de proportionnalité entre la 
longueur et le mouvement des fibres [Wicaksana et al., 2005]. Le désavantage de trop 
augmenter la longueur des fibres est que les pertes de charge longitudinales 
augmentent et la variation axiale du flux de perméat local devient plus importante. 
Kim et collaborateurs (2004) ont trouvé que sans aération la vitesse initiale de 
colmatage augmente avec la longueur des fibres (1,0 m> 0,7 m > 0,3 m) lors de la 
filtration d’une suspension de bentonite (100 mg.L-1). Lorsque l’air est injecté la 
vitesse de colmatage diminue considérablement pour les trois longueurs testées. Mais 
l’effet est plus important lorsque la longueur de fibres diminue car la perte de charge 
augmente avec la longueur de fibre en produisant des régions locales de flux où le flux 
est plus important près de la sortie de la membrane là où la force motrice est la plus 
élevée (figure 1.12). 
 
Par conséquent, l’accumulation de particules est plus importante dans les régions de 
flux le plus élevé ou autrement dit, la région la plus productive de la membrane se 
colmate en premier [Carroll et Booker, 2000]. Un profil axial non uniforme de flux se 
développe ce qui conduit à un profil non uniforme de colmatage. Des variations 
locales de flux de perméat se forment et l’accumulation de particules est moins 
significative à mesure que l’on s’éloigne de la sortie de la membrane. Lorsque le flux 
de perméat diminue la vitesse de colmatage devient sensible à la longueur de fibre et 
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les profils de flux le long de la membrane deviennent plus uniformes. 
 
 
Figure 1.12. Progression du colmatage et évolution du profil axial de flux dans des fibres creuses de 
deux différentes longueurs. (a) Profil axial non uniforme de flux, (b) Déposition préférentielle de 
particules dans les régions de flux élevé, (c) Déposition de particules dans les régions de faible flux, 
(d) Profil axial non uniforme de flux. 
 
 
Le résultat final est toujours une chute plus lente de flux de perméat pour les fibres 
plus longues. Ceci a été vérifié par Carroll et Booker (2000). Ils ont trouvé une chute 
du flux de perméat par rapport à la valeur initiale de 43%, 28%, 21% et 14% pour des 
fibres creuses de 0,2, 0,3, 0,4 et 0,6 m respectivement. D’après les auteurs trois 
régimes de colmatage dans les fibres creuses sont observés: dans la zone de régime 
initial la vitesse de colmatage est indépendante de la longueur de fibres. Dans la zone 
de régime intermédiaire, la vitesse de colmatage est plus faible à mesure que la 
(a) 
(b) 
(c) 
(d) 
(a) 
(a) 
(b) (b) 
(c) (c) 
(d) 
(d) 
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longueur augmente. Dans la dernière zone (régime final) la vitesse de colmatage 
dépend de la surface de la membrane et par conséquent de la longueur (figure 1.13). 
 
 
Figure 1.13. Régimes de colmatage dans des fibres creuses. 
D’après Caroll et Booker (2002). 
 
La distribution du flux au début de la filtration a été simulée en fonction de la 
longueur de fibres (fibres creuses, 0,2 µm) [Chang et Fane, 2002a]. Les auteurs ont 
trouvé que la distribution du flux initial n’est pas uniforme. Pour des fibres creuses 
(Di = 0,39 mm) avec une longueur de 510 mm le flux initial maximal le long de la 
fibre est 36% plus élevé que le flux imposé (30 L.h-1.m-2). Lorsque la longueur de la 
fibre est réduite d’environ la moitié (300 mm) le flux initial maximal le long de la 
fibre est toujours plus élevé que le flux imposé mais cette augmentation est presque 
deux fois moins importante (11%) que pour les fibres longues. 
 
1.4.3.4   Densité des fibres 
La densité de fibres est définie comme la surface de filtration par unité de volume de 
module. En filtration à flux constant quand la densité de fibres augmente le flux de 
perméat par unité de surface augmente. Mais dans la configuration petit 
diamètre/fibre longue, les pertes de charge axiales à l’intérieur des fibres sont plus 
importantes ce qui nécessite plus d’énergie. 
 
Chang et Fane (2002b) ont développé des simulations pour optimiser la longueur et 
Régime initial 
Régime intermédiaire 
Régime final 
Flux 
Longueur 
CHAPITRE I   
 35
le diamètre de fibre afin de trouver un compromis entre effet de la densité de fibre, 
perte de charge et efficacité du procédé, sur un critère de filtrabilité. Ils ont trouvé 
que le diamètre optimal de fibre augmente avec la longueur ce qui implique un effet 
compétitif de la densité de fibre et la perte de charge sur la productivité. Pour une 
productivité élevée les calculs convergent vers un diamètre de 0,42 mm et une fibre 
de 0,5 m de longueur. D’après les auteurs le diamètre optimal varie entre 0,4 et 0,7 
mm tandis que la longueur de fibre varie entre 0,5 et 3 m. Ceci implique que le 
diamètre de fibre exerce un effet dominant sur la productivité spécifique du système 
immergé. 
 
Lors de la filtration (17 L.h-1.m-2) avec des fibres creuses (0,01 µm) l’importance de la 
densité de fibres (57 et 5,7 fibres/cm2) et de l’injection d’air (2 et 20 m3air.h-
1.m2membrane pour le module avec 57 et 5,7 fibres/cm2 respectivement) sur la vitesse de 
colmatage a été mise en évidence par Sridang et collaborateurs (2004). Lors de la 
filtration d’une suspension de bentonite (5 g.L-1) sans air la vitesse de colmatage 
initiale est presque trois fois plus élevée (16,63 Pa.s-1) pour la densité de fibres la plus 
importante que lorsque la densité de fibres est divisée par dix. Lors de l’injection d’air 
la vitesse de colmatage est réduite de 96 et 99% pour la densité de fibres de 57 et 5,7 
fibres/cm2 respectivement. Il semble que pour une densité de fibres élevée l’effet de 
l’air est réduit à cause de la formation de zones moins accessibles aux bulles d’air qui 
créent des chemins préférentiels de passage de l’air contribuant à l’apparition de 
zones de flux local. 
 
Kiat et collaborateurs (1992) ont évalué l’impact de la densité de fibres (fibres 
creuses) sur le colmatage. Leurs résultats montrent que le colmatage entre les fibres 
devient sévère lorsque la densité excède une valeur critique (environ 20 fibres.cm-2). 
 
Afin d’évaluer l’impact de la densité des fibres des expériences ont été menées dans 
une cellule de filtration tangentielle (H190 mm x P4 mm x L8 et 24 mm) [Chang et 
Fane, 2001]. Deux différentes largueurs (L = 8 et 24 mm) de cellule sont testées afin 
de vérifier l’effet sur le faisceau de fibres (fibres creuses, 0,2 µm). Les fibres ont été 
arrangées en faisceaux de 4 et 8 fibres. Pour le faisceau contenant 4 fibres, après 90 
minutes de filtration la chute de flux est significativement plus importante lorsque la 
cellule est plus étroite (42% pour 8 mm contre 28% pour 24 mm). La même tendance 
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est trouvée pour le faisceau contenant 8 fibres mais avec des valeurs de chute de flux 
plus importantes (54% pour 8 mm contre 33% pour 24 mm). D’après les auteurs 
lorsque le largueur de la cellule diminue la taille et la vitesse d’ascension des bulles 
d’air diminue. Ceci peut avoir un effet négatif sur la turbulence et le mouvement des 
fibres et par conséquent sur le contrôle de la déposition de particules sur la surface de 
la membrane. Le même phénomène a été observé par les auteurs lors du changement 
de densité des fibres. L’augmentation de la densité de fibres diminue la taille des 
bulles d’air mais aussi provoque une mauvaise hydrodynamique entre les fibres. 
 
1.4.3.5   Diamètre des fibres 
Le diamètre de fibre joue aussi un rôle non négligeable dans le mouvement des fibres 
induit par les bulles d’air et dans la distribution du flux et de la pression de succion. 
 
Des expériences sur l’effet du diamètre de fibre (fibres creuses 0,2 µm, De = 2,7 et 
0,65 mm) sur la pression de succion ont été menées lors de la filtration avec aération 
(3,6 m3air.h-1.m2membrane) d’une suspension de levure (5 g.L-1). Les résultats montrent 
qu’au delà de 30 L.h-1.m-2 la pression de succion augmente plus rapidement pour les 
fibres avec un diamètre de 2,7 mm que pour les fibres de plus petit diamètre [Chang 
et Fane, 2002a]. Dans la même étude, l’effet de l’air (0 – 5,4 m3air.h-1.m2membrane) sur 
la pression de succion en fonction du diamètre de fibre a été évalué. Les auteurs ont 
observé que l’évolution de la pression de succion au cours du temps est très similaire 
pour les fibres avec petit et gros diamètre sans injection d’air. Pour des faibles débits 
de gaz (<2 m3air.h-1.m2membrane), la différence dans l’augmentation de la pression de 
succion est considérable et plus importante pour les fibres de 2,7 mm de diamètre. 
Les auteurs ont aussi comparé l’évolution de la pression de succion à la fin de la 
filtration (une fois le dépôt formé) en changeant le débit de gaz directement de 0 à 5,4 
m3air.h-1.m2membrane. Pour les fibres de 2,7 mm de diamètre l’injection d’air a évité 
l’augmentation de la pression de succion mais pour les fibres avec un diamètre de 
0,65 mm l’air a conduit immédiatement à une diminution de la pression de succion. 
Ce qui implique qu’une partie du dépôt formé a été enlevée avec l’injection d’air. Ceci 
montre que l’injection d’air est plus efficace pour les fibres de petit diamètre.  
 
A mesure que le diamètre de fibre (fibre creuse de 0,2 µm) augmente (de 0,65 à 2,7 
mm de diamètre externe) l’amplitude du mouvement de fibres diminue de 3 cm à 1 
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cm respectivement [Wicaksana et al., 2005]. Mais avec la diminution du diamètre de 
fibres les pertes de charges augmentent. Par conséquent, une pression de succion 
plus élevée est requise pour maintenir le flux imposé. 
 
A partir de leurs calculs sur la distribution du flux initial, Chang et Fane (2002a) ont 
trouvé que la distribution du flux au début de la filtration est uniforme pour des 
fibres creuses (0,2 µm) avec un diamètre interne de 1,8 mm. Lorsque le diamètre des 
fibres est réduit de 4 fois (0,39 mm) le flux initial maximal le long de la fibre est 36% 
plus élevé que le flux imposé (30 L.h-1.m-2). 
 
L’effet du diamètre de fibre (Di = 0,25 - 1,8 mm) sous différentes conditions 
hydrodynamiques a été évalué lors de la filtration (90 min) d’une suspension de 
levure (5 g.L-1) avec des fibres creuses (0,2 µm) [Chang et Fane, 2001]. Lorsque la 
filtration est tangentielle avec de faibles vitesses (UL = 0,2 m.s-1) la chute du flux est 
similaire (d’environ 70%) quel que soit le diamètre de fibre. A mesure que la vitesse 
tangentielle augmente (0,4 m.s-1) la chute de flux est toujours proche de 70% pour les 
fibres avec un diamètre important (<0,6 mm) et de 50% pour les fibres avec de petit 
diamètre (<0,39 mm). Les auteurs ont constaté que la chute du flux devient 
proportionnelle au diamètre de fibre lorsque l’air est introduit dans le système (UL = 
0,2 m.s-1, Ug = 0,2 m.s-1). Ceci implique que le gain est plus important pour les fibres 
de petit diamètre. La performance de l’aération dans les fibres de petit diamètre est 
directement liée à la flexibilité des membranes qui augmente à mesure que le 
diamètre de fibre diminue. Lorsque la flexibilité des fibres augmente les bulles d’air 
génèrent un mouvement plus important des fibres. Ce mouvement semble être le 
principal mécanisme de contrôle du colmatage [Fane et al., 2002]. 
 
L’effet du diamètre de fibre sur le flux critique a été vérifié par Sridang et 
collaborateurs (2004). Les auteurs ont trouvé que lors de la filtration d’une 
suspension de bentonite (0,2 – 2 g.L-1) les fibres ayant un diamètre plus important 
(De = 2 mm) atteindraient des valeurs de flux critique deux fois plus élevées que les 
fibres de petit diamètre (De = 0,72 mm). 
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1.5   LES DIFFERENTS APPROCHES DE MODELISATION DE L’ACTIVITE 
BIOLOGIQUE 
 
Dans le domaine du traitement des eaux usées, les principaux objectifs des modèles 
mathématiques sont [Henze et al.,1987; Jeppsson, 1996]: 
 
1) Permettre l’évaluation d’alternatives dans le dimensionnement. 
2) Servir comme outil pour l’exploration de nouvelles idées pour développer et 
tester des hypothèses (recherche). 
3) Permettre le développement de nouvelles stratégies de contrôle. 
4) Prédire la performance future du procédé, exposé à des changements 
imprévus. 
5) Analyser les performances dynamiques du procédé, soumis à des 
perturbations et ses capacités à respecter une réglementation. 
6) Favoriser l’apprentissage du procédé, faciliter la formation et augmenter la 
capacité à résoudre des problèmes (éducation). 
 
D’une manière générale les modèles peuvent être classés en trois grands groupes: 
statistiques (boîte noire), déterministes (boîte blanche) et hybrides. Les trois ont 
leurs avantages et inconvénients, mais en règle générale, plus ils intègrent 
d’information et plus ils ont besoin d’information. 
 
1.5.1   MODELES STATISTIQUES 
 
Les modèles statistiques (ou empiriques) sont basés sur des variables observées en 
entrée et en sortie du procédé, sans aucune connaissance des processus physiques. Ils 
utilisent un grand nombre de données limitées à des conditions spécifiques, afin de 
limiter leur déviation standard [Bolmstedt, 2000; Gernaey et al., 2004]. Les modèles 
pour le contrôle prédictif (MPC, model predictive control) [Di Palma et Magni, 2004; 
Magni et Scattolini, 2004] et les réseaux neurones (ANN, artificial neural networks) 
[Piron et al., 1997; Maier et Dandy, 2001; Hamed et al., 2004] sont des exemples de 
modèles de ce type. 
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1.5.2   MODELES DETERMINISTES 
 
Appelés aussi mécanistiques [Bolmstedt, 2000; Gernaey et al., 2004], ces modèles 
décrivent les mécanismes chimiques, physiques ou biologiques modifiant des 
variables d’état, qui ne sont pas toujours toutes mesurables. A partir de bilans 
matière et d’autres quantités conservées, un ensemble d’équations différentielles est 
généralement obtenu décrivant la dynamique du système. Leur principal avantage 
repose sur le fait de pouvoir décrire une situation donnée et des événements 
inespérés. Dans le domaine du traitement biologique des eaux, la famille des modèles 
développés pour les boues activées (ASM 1, 2 et 3) par les groupes de l’IWA 
(International Water Association) [Henze et al., 1987; Henze et al., 1995; Gujer et al., 
1999] ou le modèle métabolique (TUDP model) développé par l’Université de Delft 
[van Veldhuizen et al., 1999] sont des exemples de modèles déterministes. Leurs 
limitations sont notamment: le besoin de beaucoup de données pour le calibrage, 
l’absence de description de la structure du floc de la boue et les processus de 
séparation (sédimentation, filtration), leur calibration se limite à des situations 
climatiques favorables [Gernaey et al., 2004]. 
 
1.5.3   MODELES HYBRIDES 
 
Appelés aussi modèles boîte grise [Zorzetto et al., 2000], les modèles hybrides 
tentent de combiner les avantages des modèles statistiques et déterministes. Un 
exemple de ce type de modèles est la combinaison de l’ensemble des équations 
différentielles d’un modèle mécanistique avec un réseau neurone (ANN, artificial 
neural networks), où les équations différentielles fournissent la connaissance du 
procédé tandis que le modèle ANN prédit le nombre de paramètres clés [Piron et al., 
1997; Zorzetto et al., 2000; Gehler et Hapke, 2002]. 
 
1.5.4   MODELISATION DES BOUES ACTIVEES: MODELES ASM 
 
Alors que les procédés biologiques ont été décrits par des bilans en régime permanent 
pendant de nombreuses années [Eckenfelder, 1966], l’IAWPRC (International 
Association on Water Pollution Research and Control) forme en 1983 un groupe de 
travail dans le but de promouvoir le développement et faciliter l’application des 
modèles dynamiques de systèmes biologiques de traitement d’eau usée. Le résultat 
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final est une famille de modèles pour les procédés à boues activées (ASM 1, 2 et 3) 
[Henze et al., 1987; Henze et al., 1995; Gujer et al., 1999]. Il s’agit de modèles semi 
déterministes dont les équations expriment le déroulement des transformations 
chimiques et biologiques propres des systèmes de traitement. 
 
Dans ces modèles, la demande chimique d’oxygène (DCO) est adoptée comme la 
mesure de la concentration de toute matière organique, permettant de réaliser des 
bilans d’oxydo-réduction sur la base de l’équivalent oxygène. Les modèles ASM 
utilisent une forme de présentation matricielle qui synthétise les termes réactionnels 
et les facteurs stœchiométriques liés aux réactions. 
 
Le modèle ASM1 [Henze et al., 1987] associe la simplicité de description des 
phénomènes et la représentation conforme de la réalité. Il décrit les processus de 
dégradation aérobie de la matière organique (consommation d’oxygène, production 
de boues), les processus de nitrification et dénitrification. Il exprime les vitesses de 
dégradations des substrats carbonés sous conditions aérobies et anoxies par les 
bactéries hétérotrophes et azotés par les bactéries nitrifiantes oxydants l’ammonium 
en nitrate en fonction de l’état de pollution (variables) et de caractéristiques de la 
biomasse qui assure le traitement (paramètres). 
 
Le modèle ASM1 est généralement accepté comme l’état de l’art pour la simulation et 
le dimensionnement des procédés à boues activées. Il a été employé: a) en régime 
permanente, pour le dimensionnement des installations de traitement [Brands et al., 
1994; Larrea et al., 2001] et pour la prédiction des performances de traitement en 
conditions de fonctionnement moyennes [Larrea et al., 2001], b) en régime 
dynamique, pour la prédiction des performances de traitement en conditions de 
fonctionnement dynamique [Carucci et al., 1999] et pour le contrôle des installations 
en temps réel [Lukasse et al., 1999]. Plusieurs méthodes de calibration des 
paramètres du modèle ont été proposées [Kristensen et al., 1998; Vanrolleghem et al, 
1998]. 
 
Des modèles plus complexes (ASM2 et ASM2,d) ont inclus les réactions de 
déphosphatation biologique des bactéries stockant le phosphore sous conditions 
anaérobies/ anoxies /aérobies [Henze et al., 1995]. Enfin, le modèle ASM3 [Gujer et 
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al., 1999] a été introduit comme une alternative au modèle ASM1, prenant en compte 
le concept de stockage des substrats, en plus de corriger quelques défauts du modèle 
ASM1. 
 
Ces modèles ont apporté une certaine description des différentes fractions organiques 
des milieux biologiques. Nous allons tenter d’analyser à présent cette matrice 
complexe (Annexe I) (en particulier dans le cas des BAM) et les simplifications 
considérées dans ces modèles. 
 
 
1.6   COMPOSITION DES BOUES EN EPURATION DES EAUX DANS LES 
BAM 
 
La boue activée est constituée d’un consortium microbien et de matière organique et 
inorganique maintenues ensemble dans une matrice formée par des polymères 
exocellulaires (EPS). En général la proportion de polymères peut varier entre 50 à 
90% de la matière organique totale [Nielsen et al., 1997]. Cette matrice implique des 
interactions ioniques entre les groupes fonctionnels de biopolymères et de cations 
divalents [Bruus et al., 1992], des interactions spécifiques protéine-polysaccharide 
[Higgins et Novak, 1997] et des interactions hydrophobiques et stériques [Jorand et 
al., 1995; Higgins et Novak, 1997; Wilén et al., 2000; Novak et al., 2003]. 
L’association des macromolécules, EPS et cellules microbiennes dans une structure 
tridimensionnelle est appelée floc. 
 
Les flocs de la boue activée sont caractérisés d’après leur morphologie, leurs 
propriétés physiques ou bien d’après les composés qui les constituent. La taille des 
flocs de la boue activée varie entre 1 et 1000 µm [Li et Ganczarczyk, 1991; Jorand et 
al., 1995]. Les flocs de moins de 5 µm de diamètre prédominent en nombre 
(microorganismes dispersés) tandis que le volume de la biomasse est constitué de 
flocs de taille plus importante entre 50 et 300 µm. 
 
1.6.1   LES DIFFERENTES POPULATIONS DE MICROORGANISMES 
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La sélection des microorganismes (présent initialement dans les eaux usées) dans le 
système biologique dépend de différents facteurs tels que la nature et la 
concentration des substrats, la nature et la concentration des accepteurs d’électrons 
(oxygène, nitrate, …), le temps de séjour imposé aux organismes, la température et la 
technique de rétention de la biomasse (décantation, filtration). 
 
Les principaux représentants des microorganismes présents dans les boues sont 
[Wuertz et al., 2003]: 
1) les bactéries (dégradeurs principaux de la matière organique, 1010-1012 par 
litre), 
2) les champignons (favorisé à pH faible), 
3) les protozoaires (prédateurs, favorisés quand la charge du procédé diminue et 
l’age de boues augmente), et 
4) les métazoaires microorganismes multicellulaires possédant une structure plus 
complexe que les protozoaires. 
 
Dans un BAM, la rétention parfaite des organismes et les conditions opératoires 
impliquent des modifications dans la biologie du système [Witzig et al., 2002]. 
Lorsque les BAM sont opérés à faible voire très faible charge, les bactéries font face à 
des conditions où l’approvisionnement de substrat par unité de biomasse est faible 
[Rosenberger et al., 2000]. Par conséquent les microorganismes utilisent, de 
préférence, les sources de carbone afin de satisfaire leurs besoins de maintenance 
(mobilité, régulation osmotique, transport moléculaire) plutôt que pour la synthèse 
cellulaire [Chudoba et al., 1991]. 
 
La séparation modifie aussi les modes de sélection habituels des micro-organismes. A 
ce sujet, une étude menée sur la surface de la membrane d’un BAMI révèle la 
présence de l’espèce β-Proteobacteria spécialement du genre Xanthomonas [Jinhua 
et al., 2004]. Toutes les bactéries qui appartiennent à ce genre produisent un 
polysaccharide de haut poids moléculaire, de la gomme xanthan. L’adhésion de ces 
bactéries à la surface de la membrane pourrait avoir une relation avec le colmatage de 
celle-ci. Par comparaison, dans la liqueur mixte d’un BAMI, les bactéries 
prédominantes semble être du groupe des γ-Proteobacteria [Rosenberger et al., 
2000; Witzig et al., 2002]. 
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La population microbienne développée dans un BAMI varie aussi avec les conditions 
d’opération, notamment l’aération. Une étude récente montre que lorsqu’un BAM est 
aéré de façon intermittente les microorganismes prédominants sont les 
Pseudomonas, Moraxella, Vibrio, Staphylococcus warneri, Micrococcus sp. et 
Nocardia sp. Parallèlement, les microorganismes prédominants pour un BAM aéré 
de façon continue sont Paracoccus sp. et Flavobacterium sp [Lim et al., 2004]. 
 
1.6.2   NATURE ET ROLE DES EPS DANS LES AGREGATS BIOLOGIQUES 
 
Les EPS sont définis comme des substances polymères extracellulaires d’origine 
biologique qui participent à la formation des agrégats microbiens. Ils sont constitués 
principalement de protéines et polysaccharides (souvent accompagnés d’acides 
nucléiques, lipides où substances humiques) [Zhang et al., 1998]. 
 
Les polysaccharides contribuent au caractère anionique des EPS grâce aux groupes 
carboxyle des acides uroniques ou aux substituants non carbohydrates tels que le 
phosphate, le sulfate, le glycérat, le pyruvate et le succinate [Sutherland, 2001]. Les 
protéines peuvent aussi contribuer aux propriétés anioniques des EPS. La charge 
négative des protéines est due à la présence d’acides tels que l’aspartique et 
glutamique [Dignac et al., 1998]. Les acides uroniques, les aminoacides et les 
phosphates des nucléotides dus à leur charge négative peuvent être des éléments 
cruciaux des flocs car ils sont impliqués dans les interactions électrostatiques avec les 
cations multivalents (Ca2+, Mg2+, Fe3+). 
 
Les EPS peuvent contenir des substituants non polymériques de faible poids 
moléculaire pouvant altérer leur structure et propriétés physico-chimiques. Tel est le 
cas des groupes acétyle des polysaccharides extracellulaires. Dans les alginates les 
groupes acétyle diminuent la capacité et sélectivité des liaisons des cations divalents, 
augmentent la viscosité de la solution, augmentent leur capacité de rétention d’eau et 
les protégent de la dégradation enzymatique [Wuertz et al., 2003]. 
 
Avec des aminoacides tels que l’alanine, la leucine et la glycine, les protéines 
extracellulaires contribuent au caractère hydrophobe des EPS [Dignac et al., 1998]. 
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Jorand et collaborateurs (1998) ont observé à partir de fractions hydrophobiques des 
EPS extraits de la boue activée qu’elles sont constitués de protéines et non pas de 
carbohydrates induisant que les polysaccharides ne sont pas impliqués dans les 
interactions hydrophobes. 
 
La composition des EPS peut varier spatialement et temporellement en relation avec 
la présence de nutriments et d’autres conditions environnementales [De Beer et al., 
1993; Bura et al., 1998]. Une étude avec des granules denses et des flocs provenant 
d’un réacteur anaérobie montre qu’environ 50% des exopolysacharides totaux sont 
localisés à 40µm d’épaisseur de la surface et le reste est dispersé dans l’agrégat. Dans 
les flocs, la plupart des polysaccharides extracellulaires seraient présents au centre du 
floc [De Beer et al., 1993]. La variation temporelle des EPS a été étudiée par Bura et 
al. (1998). Les auteurs ont notamment constaté une variation de la composition des 
flocs microbiens avec le rapport DCO:N:P de l’effluent, et une influence sur 
l’hydrophobicité et la charge de surface. 
 
Les EPS ont plusieurs fonctions: adhésion aux surfaces, agrégation des cellules 
bactériennes en flocs ou biofilms, stabilisation de la structure du biofilm, formation 
d’une barrière protectrice résistante aux biocides ou d’autres effets dangereux, 
rétention d’eau, adsorption de composés exogènes organiques pour l’accumulation de 
nutriments de l’environnement, adsorption de composés inorganiques, accumulation 
d’activités enzymatiques pour la digestion de macromolécules exogènes et acquisition 
de nutriments et pour finir interaction de polysaccharides avec les enzymes [Mayer et 
al., 1999; Wuertz et al., 2003]. 
 
 
1.7   TRANSFORMATION ET ELIMINATION DES POLLUTIONS 
ORGANIQUES 
 
 
1.7.1   FRACTIONNEMENT DE LA MATIERE ORGANIQUE 
 
La composition chimique de la matière organique des eaux usées urbaines peut 
s’exprimer approximativement de façon générale: C18H19O9N. L’oxydation totale de 
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cette matière conduit à une consommation d’oxygène de 1,42 et 1,59 kgO2/Kg 
respectivement sans ou avec l’oxydation de l’ammoniaque en nitrate. 
 
La matière organique peut être divisée en carbohydrates, lipides et protéines avec une 
consommation d’oxygène différente entre chaque groupe (tableau 1.1). 
 
Tableau 1.1. Substances organiques présentes dans l’eau usée 
SUBSTANCE FORMULE 
CONSOMMATION D’OXYGENE 
(kg o2/kg substrate) 
CARBONE 
(%) 
AZOTE 
(%) 
Carbohydrate C10H18O9 1,13 43 0 
Lipides C8H6O2 2,03 72 0 
Protéines C14H12O7N2 1,20 (1,60)* 53 8,8 
* Avec nitrification 
Source: Henze et al., 2002 
 
Depuis 1976 (Marais et Ekama), de nombreuses recherches ont été développées pour 
caractériser les eaux usées, afin de définir les variables d’état des modèles cinétiques. 
Les modèles ASM développés aujourd’hui sont basés sur une division qui distingue la 
fraction biodégradable de la fraction non biodégradable, afin de décrire les processus 
d’élimination de la pollution carbonée et azotée. La figure 1.14 montre la 
compartimentation de la matière organique. 
 
1.7.1.1   La DCO biodégradable 
La DCO biodégradable est divisée en fraction rapidement biodégradable (Ss) et 
lentement biodégradable (Xs). 
 
Le substrat rapidement biodégradable (Ss) est composé de molécules simples et de 
bas poids moléculaire considérées solubles (des acides gras volatils, des alcools, des 
sucres simples, des acides aminés). Ces composés traversent directement les 
membranes cellulaires pour être rapidement absorbés par les bactéries hétérotrophes 
et utilisés pour la synthèse de nouvelle biomasse [Henze, 1992; Vanrolleghem et al., 
1999]. Cette fraction représente entre 7 à 33% de la DCO [Spérandio, 1998]. 
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Figure 1.14. Compartimentation de la matière organique 
 
 
Le substrat lentement biodégradable (Xs), défini comme matériel particulaire, est 
composé de molécules organiques de haut poids moléculaire, colloïdales et 
particulaires qui nécessitent une hydrolyse enzymatique avant d’être assimilées et 
oxydées [Vanrolleghem et al., 1999; Henze et al., 2002]. Cette fraction représente 
entre 40 à 60% de la DCO de l’ERU [Spérandio, 1998]. La vitesse spécifique 
d’hydrolyse de Xs est plus faible que celle de Ss et constitue donc l’étape limitante 
dans la dégradation. 
 
1.7.1.2  La DCO non biodégradable 
La DCO non-biodégradable est dite «biologiquement inerte» mais en réalité sa 
vitesse de dégradation est tellement lente que pour des raisons pratiques, elle est 
prise en compte comme inerte dans l’intervalle des âges de boue d’un système 
conventionnel à boues activées [Obayashi et Gaudy, 1973 (cités par Henze et al., 
1987)]. La DCO non-biodégradable traverse le système à boues activées sans changer 
sa forme. Tout comme la DCO biodégradable, la DCO non-biodégradable est divisée 
en fraction soluble (Si) et particulaire (Xi). 
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Le matériel inerte soluble (Si) sort du système (à la même concentration d’entrée) à 
travers le clarificateur secondaire contribuant à la DCO de l’effluent. 
 
Le matériel inerte particulaire (Xi) est mêlé á la boue. Il s’accumule comme matière 
volatile en suspension (MVS) en participant à la production de boue et est éliminé du 
système par la purge de boue. Selon l’eau étudiée la fraction inerte (fXi) varie entre 4 
à 20% de la DCO [Salhi, 2003]. Une partie du matériel inerte particulaire provient de 
l’ERU et l’autre partie résulte du processus du décès (XP) même si au sein du système 
ont un comportement identique [Henze et al., 1987; Mark et al., 1998]. 
 
1.7.1.3   La biomasse active 
Une certaine fraction de la DCO est constituée de micro-organismes développés en 
amont du procédé biologique. Cette biomasse hétérotrophe et autotrophe, qui 
représente généralement moins de 10 % de la DCO, constitue un auto-
ensemencement significatif des procédés [Spérandio, 1998]. 
 
1.7.2   LE PROCESSUS CYCLIQUE DE TRANSFORMATION 
 
La matière organique, si elle est biodégradable, peut être soit: 
1) oxydée en CO2 pour la production d’énergie, 
2) convertie en matériel cellulaire pour la croissance en masse et en nombre, 
3) convertie et stockée sous forme de polymères intracellulaires de réserve, 
4) convertie et libérée sous forme de substances polymères extracellulaires (EPS). 
 
Selon le concept de mort-régénération, introduit par Dold et collaborateurs (1980) et 
repris dans le modèle ASM1, la matière organique suit un cycle de transformation 
représenté dans la figure 1.15. 
 
De manière générale XS est hydrolysé en SS et assimilable par les microorganismes. 
Ce substrat est à son tour partiellement oxydée sous forme de CO2 pour être utilisé 
pour la croissance cellulaire de la biomasse hétérotrophe (XBH). Finalement lors du 
décès la biomasse est partiellement oxydée conduisant à la formation de composés 
particulaires inertes et de XS [Henze et al., 2002; Metcalf et Eddy, 2003]. 
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Figure 1.15. Mécanismes d’élimination de la matière organique selon le concept de mort et 
régénération. 
 
 
1.7.3   LA CROISSANCE HETEROTROPHE 
 
Les bactéries hétérotrophes sont capables d’utiliser des petites et simples molécules 
pour leur croissance et la vitesse de ce processus peut être décrite en aérobie par 
l’équation: 
 
BH
OO
O
SS
S
XV XKS
S
KS
S
µr
B ++
= ..max,     (1.6) 
 
Où rV,XB est la vitesse volumétrique de croissance (KgDCO où DBO.m-3.j-1), µmax est le 
taux maximal spécifique de croissance (j-1), SS décrit la concentration en substrat 
directement assimilable, SO la concentration en oxygène dissous, XBH est la 
concentration de biomasse hétérotrophe (Kg DCO où DBO où MVS. m-3 ), KS  et KO 
étant les constantes de saturation respectives du substrat et de l’oxygène. 
 
La vitesse de consommation de substrat associé à la croissance peut être décrite par: 
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YH étant le rendement hétérotrophe maximal (Kg DCO où MVS de biomasse produite. 
Kg-1 DCO substrat consommé). 
 
Le taux de croissance est influencé par des facteurs environnementaux tels que la 
température et le pH. Le coefficient de rendement (YH) varie sur un intervalle de 0,50 
à 0,80 [Henze et al., 1987; Kong et al., 1996; Mark et al., 1998; Spérandio, 1998; 
Strotmann et al., 1999; Vollertsen and Hvitved-Jacobsen, 1999]. Ce paramètre influe 
directement sur l’estimation de la production de boue. Il varie avec le type de substrat 
[Spérandio, 1998], la charge [Brands et al., 1994; Henze et al., 2002] et l’état 
physiologique des bactéries [Brands et al., 1994]. Sous conditions d’anoxie YH est plus 
faible que sous conditions aérobies [Orhon et al., 1996; Copp et Dold, 1998; 
McClintock et al., 1998]. 
 
1.7.4   L’HYDROLYSE 
 
L’hydrolyse est le processus de conversion des molécules de grande taille en 
molécules de petite taille (directement dégradables). En effet, Xs mêlé á la boue est 
transformé par l’action des enzymes en SS directement disponible pour la croissance 
de la biomasse [Henze et al., 1987; Orhon et al., 1999]. Le processus est modélisé sur 
la base d’une réaction de surface (c’est-à-dire, XS nécessite d’être adsorbé au floc 
bactérien [Henze et al., 1987; Mino et al., 1995]). Si l’activité enzymatique se produit 
dans le floc, SS produit ne diffusera pas dans la solution mais sera consommé par les 
microorganismes contenus dans le floc [Lishman et Murphy, 1994; Mino et al., 1995]. 
 
L’étape d’hydrolyse extracellulaire est une étape lente (7 à 10 fois plus lente que celle 
des composés rapidement biodégradables dans le cas d’une eau résiduaire urbaine 
[Salhi, 2003]) qui devient limitante dans la métabolisation de XS [Lishman et 
Murphy, 1994; Ubukata, 1998]. La vitesse d’hydrolyse est plus faible en anoxie qu’en 
aérobie. 
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Dans les modèles ASM, l’hydrolyse est décrite par une cinétique caractéristique des 
réactions limitées par la surface réactionnelle: 
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Où kh est la constante d’hydrolyse (Kg DCO. Kg-1DCO.j-1) et KX est la constante de 
saturation d’hydrolyse (Kg DCO. Kg-1DCO). 
 
Etant donné que dans les boues activées les microorganismes sont en excès par 
rapport au matériel hydrolysable, cette expression peut se simplifier par une équation 
du premier ordre par rapport au matériel hydrolysable (XS): 
 
ShSXV XKr ., =       (1.9) 
 
La variation de la constante d’hydrolyse pour les bactéries hétérotrophes sous 
différentes conditions est illustrée dans le tableau 1.2. 
 
Tableau 1.2. Constants d’hydrolyse pour la matière organique pour différents accepteurs d’électrons. 
Accepteur 
d’electrons 
Kh pour 
les MD  
(J-1) 
Kh pour les 
MS  
(J-1) 
kh 
(Kg DCOSS. 
Kg-1DCO biomasse. j-1) 
Kx  
(Kg DCOSS.  
Kg-1DCO biomasse) 
Oxygène 3-20 0,6-1,4 0,6-1,4 0,02-0,05 
Nitrate 1-15 0,15-0,4 0,15-0,4 0,02-0,05 
Anaérobie 2-20 0,3-0,7 0,3-0,7 0,02-0,05 
MD: matières hydrolysables dissoutes, MS: matières hydrolysables  en suspension 
Source: Henze et al., 2002 
 
1.7.5   LE DECES 
 
Les processus de décès sont particulièrement importants pour décrire les productions 
de boues. Les microorganismes font l’objet de plusieurs phénomènes (décès, lyse, 
respiration endogène, maintenance, prédation…) qui réduisent leur masse et leur 
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nombre. Le décès consiste en deux processus: la mort et la lyse qui peuvent avoir une 
occurrence simultanée ou séquentielle [Van Loosdrecht et Henze, 1999]. Le décès 
découle soit de l’oxydation de structures internes d’une cellule soit de la dégradation 
de la masse cellulaire. Le décès des microorganismes libère du XS dans le système 
(principe de mort-régénération). 
 
Classiquement le décès est décrit par une équation de premier ordre: 
 
BXV
Xbr
B
.
,
=       (1.10) 
 
Où b est la constante de décès (j-1). 
 
Dans la plupart des modélisations décrivant la boue activée, le processus de décès est 
utilisé pour décrire la diminution de la production de boue [Van Loosdrecht et Henze, 
1999]. En 1898, Ducleaux propose que le substrat consommé soit utilisé pour la 
croissance et maintenance. Cinquante ans plus tard, Monod publia la première mise 
en évidence expérimentale de la relation entre le coefficient de rendement et la 
vitesse de croissance. En 1965 Pirt introduit le concept de maintenance, alors que 
Porges et collaborateurs (1953) ont observé que la boue consomme aussi de l’oxygène 
en absence de substrats externes et font l’hypothèse que les cellules oxydent leur 
propre tissu (respiration endogène). En 1958, Herbert basé sur des observations 
similaires abouties à une expression pour la croissance et la respiration endogène des 
bactéries. Cette équation, étant mathématiquement similaire à celle proposé par Pirt, 
devienne la relation d’Herbert-Pirt. Plus tard, en 1962, Dawes et Ribbons concluent 
que la respiration endogène en absence d’un substrat externe est due à la conversion 
de matériel de réserve intracellulaire tel que le glycogène ou le polyhydroxy-alkanoate 
(PHA) pour des objectifs de maintenance [Van Loosdrecht et Henze, 1999]. 
 
Une différence entre les trois concepts (maintenance, respiration endogène et mort et 
régénération) réside sur la façon avec laquelle le coefficient de rendement de 
production de boue observé (Yobs) est relié au coefficient de conversion maximal de la 
biomasse (YH), et au temps de séjour des boues (θx), à travers les coefficients de 
maintenance (ms), respiration endogène (Ke) ou de décès (bH) (tableau 1.3). Les 
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concepts de maintenance et de respiration endogène peuvent être 
mathématiquement équivalents [Spérandio, 1998; Salhi, 2003]. 
 
Tableau 1.3. Relation entre le coefficient de rendement et le temps de séjour de la boue 
CONCEPT COEFFICIENT DE RENDEMENT 
Maintenance 
maxsx
maxobs Y.m.1
1
.YY
θ+
=  
Respiration Endogène 
ex
maxobs K.1
1
.YY
θ+
=  
Mort et Régénération ( ) maxXHxmaxobs Y.f11(b.1
1
.YY
i
−−+
=
θ  
 
 
La différence principale entre les trois concepts repose finalement sur la source du 
substrat. Tandis que le concept de maintenance s’appuie sur le substrat présent dans 
l’influent (substrat primaire), les concepts de respiration endogène et de mort et 
régénération dépendent des substrats secondaires formés dans le procédé biologique. 
De plus la maintenance utilise aussi les polymères de stockage. 
 
1.7.6   LE STOCKAGE INTRA-CELLULAIRE ET LES APPORTS DU MODELE ASM3 
 
Les microorganismes sous certaines conditions sont capables de stocker du matériel 
organique et inorganique (tableau 1.4). Ce matériel est stocké sous forme de 
polymères à l’intérieur de la cellule. Dans le traitement biologique des eaux usées 
trois types de composés de stockage peuvent être principalement quantifiés : les poly-
hydroxy-alkanoates (PHA), le glycogène (GLY) et les polyphosphates (PP) [Henze et 
al., 2002]. 
 
Tableau 1.4. Produits de stockage trouvés dans la biomasse dans les stations d’épuration 
Composé stocké Abreviation Utilise par 
Poly-β-hydrobutyrate PHB 
1) Des hétérotrophes sous charge élevée d’acétate. 
2) Des organismes accumulateurs de phosphore 
(OAPs) 
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3) Quelques organismes filamenteux 
Poly-β-hydrovalerate PHV 
1) Des hétérotrophes sous charge d’acétate et 
propionate. 
2) OAPs 
Polyhydroxyalkanoates PHA 
1) Des hétérotrophes sous charge élevée d’acétate. 
2) OAPs 
3) Quelques organismes filamenteux 
Glycogène GLY 
1) Des hétérotrophes sous charge de glucose. 
2) OAPs 
3) Quelques organismes filamenteux 
Polyphosphate PP OAPs 
Source: Henze et al., 2002 
 
Les PHA sont principalement composés des butyrates ou valérates (tableau 1.4). Ils 
sont produits selon le contenu en acides gras de l’eau usée ou comme résultat du 
processus de fermentation. Le PHB et le PHV peuvent être analytiquement mesurés 
dans la biomasse. La composition chimique du PHB peut être estimée comme 
(C4H6O2)n. Les PHA stockés peuvent être rapidement métabolisés, généralement 
entre 4 à 6 heures à 20°C. 
 
Le GLY, polymère de carbohydrates est stocké chez les hétérotrophes exposés à des 
affluents riches en carbohydrates (souvent industriels) ou chez les OAPs en 
combinaison avec le stockage de PHA. Le stockage de glycogène a un effet à long 
terme sur la biomasse (peut fournir de l’énergie pour 1 à 2 jours). 
 
Les PP sont trouvés chez les OAPs, ils sont utilisés comme stockage d’énergie, 
principalement consommés sous conditions anaérobies lorsque l’acétate est présent 
et le stockage de PHB est possible. 
 
Dans le modèle ASM3, le stockage aérobie peut être représenté de manière générale 
selon la figure 1.16. 
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Figure 1.16. Principe du stockage 
 
 
L’autre particularité du modèle ASM3, par rapport à ASM1 est de ne plus considérer 
le concept de mort et régénération mais de s’appuyer sur le concept de respiration 
endogène. Cette activité endogène résulte de deux flux d’oxydation: l’un provenant du 
décès de la biomasse et le second de l’oxydation «endogène» des réserves intra-
cellulaire. Ainsi l’hydrolyse de XS de l’eau usée peut être différenciée, au niveau 
cinétique, de l’hydrolyse de XP. 
 
1.7.7   EVOLUTION DES MODELES CINETIQUES POUR LES BAM 
 
Pendant les dernières années, un grand nombre de recherches ont été réalisées afin 
d’améliorer la connaissance sur les interactions entre le traitement biologique et la 
filtration par membrane. Ces travaux ont démontré l’intérêt d’intégrer les 
productions d’EPS et des produits microbiens solubles (PMS) afin de comprendre les 
processus de colmatage. En effet, les microorganismes peuvent aussi convertir une 
partie du substrat organique en EPS et en PMS. 
 
Certains auteurs ont ainsi tenté de relier la croissance biologique aux phénomènes de 
colmatage. Moins d’attention a été consacrée aux conséquences éventuelles des EPS 
et à leur accumulation dans les BAM sur les processus biologiques notamment les 
activités. En effet, la membrane retient des molécules lentement biodégradables, des 
EPS (tels que polysaccharides et protéines) et des PMS générés pendant le 
métabolisme microbien. Plusieurs études ont été répertoriées sur l’effet de la 
Hétérotrophes 
Respiration 
endogène 
Croissance Stockage Hydrolyse 
XS SS Xsto XH XI 
SO SO SO 
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rétention de ce type de composés sur la détérioration des performances de la 
filtration mais peu sur les conséquences en termes d’activité et de bioépuration. 
 
Les travaux de Furumai et Rittmann, en 1992, ont apporté des bases cinétiques 
concernant la production de PMS. Ceux ci sont définis selon deux origines: la 
croissance et le décès. Les premiers sont appelés UAP (pour Utilization-Associated 
Products) et sont stœchiométriquement reliés à la consommation des substrats. Les 
seconds sont notés BAP (pour Biomass-Associated Products) et sont produits lors de 
la lyse cellulaire selon une stœchiométrie définie. 
 
Ces modèles cinétiques ont été utilisés dans les BAM par De Silva et collaborateurs 
(1998), pour prédire l’évolution de la DCO soluble dans le surnageant et l’effluent du 
procédé. Ces auteurs ont notamment conclu qu’un taux de rétention des BAP de 30% 
par la membrane d’UF utilisée, permettait de prédire correctement les valeurs de 
DCO. 
 
Quelques auteurs ont tenté d’associer ces modèles à des modèles de filtration pour 
prédire l’évolution de la résistance à la filtration et les chutes de flux 
transmembranaire [Cho et al., 2003]. 
 
Cependant, la production de PMS est encore décrite de manière simplifiée et 
Laspidou et Rittman (2002) introduiront plus récemment la relation entre EPS 
(intégrés aux flocs) et PMS (de la fraction soluble). La production de protéines et 
polysaccharides reste cependant non différenciée, alors qu’il devient clair que leur 
impact en terme de colmatage est différent. Enfin, aucun lien n’est formalisé entre les 
teneurs en EPS ou les produits microbiens, les structures des agrégats, et les 
constantes cinétiques. 
 
 
 
1.8   PROCESSUS DE TRANSFORMATION DE L’AZOTE 
 
 
1.8.1   FRACTIONNEMENT DE L’AZOTE 
 
CHAPITRE I   
 56
Quantifié sur la base des mesures de l’azote total Kjeldahl (NTK), l’azote est divisé en 
ammonium (forme libre et ionisée) (SNH) et en azote organique (figure 1.17) [Henze et 
al., 1987]. 
 
 
Figure 1.17. Division de la matière azotée. 
 
 
L’azote ammoniacal (SNH) est en partie utilisé par les bactéries hétérotrophes pour la 
synthèse cellulaire et nitrifié par les bactéries autotrophes. L’azote organique est 
divisé à la fois en fraction biodégradable et non biodégradable. 
 
L’azote non-biodégradable comme la DCO non-biodégradable est biologiquement 
inerte (n’est pas affecté par l’action biologique) et passe à travers le système à boues 
activées sans changer sa forme. L’azote non-biodégradable est divisé en fraction 
soluble et particulaire. La fraction organique soluble, constituée principalement par 
l’urée et les acides aminés [Duchène, 1990] (SND), est ammonifiée, c’est-à-dire, 
converti en SNH par les bactéries hétérotrophes avant d’être utilisé. 
 
La fraction particulaire (XND) est associée avec la fraction particulaire de la DCO non-
biodégradable. 
Azote total 
Kjeldahl  
(NTK) 
Ammonium 
libre et saline 
(SNH) 
Azote 
organiquement lié 
Soluble 
(SND) 
Particulaire 
(XND) 
Non biodégradable Biodégradable 
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L’azote organique particulaire (XND) est hydrolysé en azote organique soluble (SND) 
en parallèle avec l’hydrolyse de XS. L’azote organique particulaire (XND) est aussi 
généré à partir de la mort cellulaire de la biomasse hétérotrophe (XBH) et autotrophe 
(XBA). 
 
1.8.2   CROISSANCE AUTOTROPHE ET NITRIFICACTION 
 
L’azote ammoniacal (SNH) est oxydé par des microorganismes spécifiques en azote 
nitrique (SNO). Ce processus appelé nitrification, s’effectue normalement en deux 
étapes successives: la nitritation et la nitratation, réalisées par des bactéries aérobies 
différentes. Les bactéries du type de Nitrosomonas transforment d’abord 
l’ammonium (NH4) en nitrite (NO2) (nitritation): 
 
55NH4+  +  76O2  +  109HCO3-      C5H7O2N  +  54NO2-  +  57H2O  +  104H2CO3 
 
Les bactéries du type de Nitrobacter transforment ensuite le nitrite (NO2-) en nitrate 
(NO3-) selon l’équation: 
 
400NO2-  +  NH4+  + 4H2CO3  +  HCO3-  +  195O2      C5H7O2N  +  3H2O  +  400NO3- 
 
Ces deux bactéries complémentaires ont une forte demande en oxygène (SO). Le 
processus de nitrification réduit l’alcalinité de l’eau. La deuxième étape n’étant pas 
limitante dans des conditions normales, le processus est généralement décrit par une 
seule expression cinétique. La cinétique de nitrification dépend du taux de croissance 
de XBA, de la concentration en ammonium (SNH), de la température (de l’ordre de 25 à 
30°C), du pH (supérieur à 7,2 et inférieur à 9) et du taux d’oxygène dissous (SO): 
 
AB
OO
O
NHNH
NH
AXV XKS
S
KS
S
µr
AB ,max,,
..
, ++
=     (1.11) 
 
Le taux de croissance spécifique maximum (µAmax) de XBA est relativement faible, 
environ de 0,8 j-1 à 20°C et 0,4 j-1 à 10°C. En raison du faible taux de croissance, il 
faut pour obtenir la nitrification et le maintien des cellules autotrophes au sein du 
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réacteur, un âge de boues minimum de 5 à 6 jours à 15°C [Praderie, 1996; Metcalf et 
Eddy, 2003]. 
 
Peu d’informations spécifiques ont été acquises sur les constantes cinétiques de la 
nitrification dans les biomasses des BAM. Et il est pour l’instant supposé que ces 
paramètres restent inchangés par rapport aux boues activées. 
 
 
1.9   MESURE DE L’ACTIVITE RESPIRATOIRE ET DETERMINATION DE 
PARAMETRES 
 
 
Les microorganismes de la boue activée obtiennent de l’énergie pour leur croissance 
et leur subsistance á partir de l’oxydation du substrat. Dans ce processus de 
«respiration», les électrons enlevés du substrat entrent dans la chaîne de transport 
d’électrons pour être pris pour un accepteur final d’électrons. Dans un 
environnement aérobie l’accepteur final est l’oxygène moléculaire. Par conséquent, la 
consommation d’oxygène est directement liée à la croissance de la biomasse et à 
l’élimination du substrat. La masse d’oxygène consommée par unité de volume et par 
unité de temps est appelée vitesse de respiration ou vitesse de consommation 
d’oxygène. La vitesse de respiration, peut être utilisée pour caractériser les cinétiques 
hétérotrophes aérobies et la nitrification. 
 
1.9.1   METHODES POUR MESURER LA VITESSE DE RESPIRATION 
 
Plusieurs méthodes existent pour mesurer la vitesse de respiration [Spanjers, 1993]. 
La première méthode estime la vitesse de respiration à partir de la mesure en ligne de 
la concentration d’oxygène dissous et du débit d’air. La deuxième méthode est basée 
sur la mesure de la différence entre les concentrations d’oxygène dans l’air en entrée 
et en sortie du bassin d’aération. La troisième méthode utilise une chambre de 
respiration (où la consommation d’oxygène a lieu) et un dispositif pour mesurer la 
consommation d’oxygène dissous. Cette combinaison est appelée respiromètre. 
 
Les respiromètres sont divisés en deux catégories [Spanjers, 1993]: 
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1) manométriques, principalement conçus pour déterminer la demande 
biochimique d’oxygène (DBO) de l’eau usée et d’autres substances même si 
certains sont capables de mesurer la vitesse de respiration telle quelle [Hales 
et al., 1996; Tzoris et al., 2002]. 
2) respiromètres avec sonde de mesure d’oxygène: ils mesurent la concentration 
en oxygène dissous. La vitesse de respiration est alors calculée à partir d’une 
dérivation du signal et/ou d’un bilan. 
 
Les respiromètres avec sonde d’oxygène peuvent être groupés suivant deux critères 
[Gernaey et al., 2001]: la phase (gaz ou liquide) où l’oxygène est mesuré et le régime 
d’écoulement (statique ou dynamique) de l’ensemble des deux phases. La plupart des 
applications sont menées dans la phase liquide, par conséquent, le paragraphe 
suivant est limité à la description de ce type de respiromètres [Spanjers, 1993; 
Gernaey et al., 1998; Vanrolleghem et Spanjers, 1998; Gernaey et al., 2001; 
Spérandio et Paul, 2000]. 
 
Dans les respiromètres avec phase liquide, la vitesse de respiration est calculée à 
partir d’un bilan matière général pour la phase liquide et l’oxygène: 
 
( ) ( ) OOoOLaOinOinO rSSKSSVQdtdS −−+−=    (1.12) 
 
L’équation inclut (de gauche à droite) un terme décrivant le transport, un terme 
décrivant l’aération et un terme décrivant la vitesse de consommation d’oxygène par 
les microorganismes. Cependant, selon la conception du respiromètre les termes 
décrivant le transport et l’aération peuvent être omis [Gernaey et al., 2001], en 
particulier si la mesure est réalisée de manière séquentielle dans une chambre 
complètement fermée [Spérandio et Paul, 2000]. Dans ce cas, dans le calcul du bilan 
de matière, le transport et l’aération sont éliminés: 
 
O
O r
dt
dS
−=      (1.13) 
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1.9.2   LES DIFFERENTS TYPES DE RESPIRATION 
 
Différentes vitesses de respiration sont proposées pour caractériser les boues activées 
[Spanjers, 1993; Vanrolleghem et al., 1999]: 
 
1.9.2.1   Vitesse de respiration endogène 
Elle est définie comme la vitesse de consommation d’oxygène de la boue activée en 
absence de substrat rapidement biodégradable d’origine externe [Henze et al., 1987; 
Spanjers, 1993; Vanrolleghem et al., 1999]. Cette vitesse est associée avec l’oxydation 
de matière rapidement biodégradable produite par hydrolyse de matière lentement 
biodégradable, libérée du décès cellulaire, lyse de cellules mortes et libération de 
substrat interne pour la maintenance. 
 
1.9.2.2   Vitesse de respiration instantanée 
Il s’agit de la vitesse de consommation d’oxygène de la boue activée du bassin 
d’aération relié directement à la chambre de mesure. Sa valeur dépend du temps de 
calcul dans la chambre. Normalement elle est plus faible que la vitesse de respiration 
dans le bassin d’aération ou vitesse de respiration actuelle. 
 
1.9.2.3   Vitesse de respiration actuelle 
Il s’agit de la vitesse de respiration dans le bassin d’aération. La charge dans la 
chambre de respiration doit être égale à la charge du bassin d’aération pour pouvoir 
l’estimer. 
 
1.9.2.4   Vitesse de respiration maximale 
Il s’agit de la vitesse de consommation d’oxygène atteinte quand tous les substrats 
individuels qui peuvent être oxydés par les bactéries hétérotrophes sont présents en 
excès (soit S >> KS). 
 
1.9.2.5   Vitesse de respiration spécifique 
L’activité d’une boue peut être rapportée à sa concentration en matières en 
suspension, généralement aux MVS (matières volatiles en suspension). Cette activité 
spécifique permet d’estimer la viabilité ou la fraction active de la biomasse. 
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1.9.3   ESTIMATION DE PARAMETRES CINETIQUES ET  STOECHIMETRIQUES 
 
Puisque la consommation d’oxygène est associée avec l’utilisation de substrat et la 
croissance de la biomasse, la vitesse de respiration est utile pour estimer les 
paramètres cinétiques et stœchiométriques nécessaires au dimensionnement et à la 
modélisation des réacteurs à partir de modèles, par exemple, ceux de la famille ASM 
[Henze et al., 1987; Henze et al., 1995; Gujer et al., 1999]. Les coefficients de 
rendement de la biomasse hétérotrophe et autotrophe (YH, YA respectivement) sont 
des exemples des paramètres stœchiométriques qui peuvent être évalués par 
respiromètrie [Vanrolleghem et al., 1999]. 
 
Le coefficient de rendement (YH) influe sur la demande d’oxygène et sa détermination 
influence la valeur d’autres paramètres dont la détermination exige la valeur de YH 
[Vanrolleghem et al., 1999]. Par exemple, la fraction rapidement biodégradable de la 
DCO peut être estimée uniquement si la valeur de YH est connue. 
 
Le coefficient de conversion des bactéries nitrifiantes (YA) est le rapport entre la 
demande en oxygène de la biomasse autotrophe produite (XBA) et la demande en 
oxygène de l’azote oxydé [Henze et al., 1987; Vanrolleghem et al., 1999; Chandran et 
Smets, 2001]. Le coefficient de conversion (YA) peut être estimé à partir des analyses 
respiromètriques dans lesquels de l’ammonium est additionné à un échantillon de 
boue activée nitrifiante [Vanrolleghem et al., 1999]. 
 
Les analyses respiromètriques permettent l’estimation des paramètres cinétiques de 
la nitrification (µA, vitesse maximale spécifique de croissance des bactéries 
nitrifiantes et KN, constant d’affinité) [Gernaey et al., 1998; Brouwer et al., 1998] 
aussi bien que ceux de la cinétique des hétérotrophes (µH, vitesse maximale 
spécifique de croissance des bactéries hétérotrophes et KS, constante de saturation)  
[Sözen et al., 1998; Vollertsen et Hvitved-Jacobsen, 1999]. La respirométrie permet 
aussi l’identification des constantes cinétiques de l’hydrolyse et les constantes de 
décès [Avcioglu et al., 1998]. 
 
Enfin, la respiromètrie permet la quantification de plusieurs variables d’état du 
modèle ASM1 telles que Ss [Ubay Cokgör et al., 1998; Spérandio et Paul, 2000], Xs 
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[Brouwer et al., 1998; Spérandio et Paul, 2000], et par déduction les fractions inertes 
solubles et particulaires de la DCO [Orhon et al., 2003]. 
 
 
1.10   CONCLUSIONS 
 
Plusieurs recherches ont permis de développer des stratégies opérationnelles afin 
d’améliorer le fonctionnement à long terme des BAM. La tendance actuelle est en 
faveur des bioréacteurs à membranes immergées (BAMI) du fait principalement de 
leur faible consommation énergétique en comparaison avec les systèmes à boucle 
externe(BAME). Ces procédés font maintenant l’objet de réalisations industrielles 
pour des installations de grande capacité. 
 
De nombreuses études ont porté sur les BAMI. Ces études ont montré que l’injection 
d’air permet d’améliorer le flux de perméat mais jusqu'à une certaine limite. Les 
mécanismes de colmatage et de décolmatage dans les BAMI sont complexes et les 
interactions entre conditions de filtration/propriétés du biofluide/paramètres de 
géométrie du module sont encore mal connues. De même, il manque d’informations 
sur les paramètres pertinents à prendre en compte pour concevoir le décolmatage par 
aération. 
 
De plus les performances des BAMI sont encore limitées par la difficulté à contrôler 
le colmatage par l’aération car l’air est requis à la fois pour la biomasse et pour la 
membrane. En conséquence, l’air est réparti dans le volume total du bioréacteur, ou 
tout au moins dans un volume non contrôlé du bioréacteur, ce qui limite la 
performance et la maîtrise de l’aération. Les propriétés réelles de ce type 
d’écoulement gaz/liquide en milieu semi-confiné sont difficiles à maîtriser. De plus il 
apparaît que les interactions aération-paramètres du module sont encore mal 
élucidées. Il est donc nécessaire de développer une démarche pour caractériser le 
colmatage, les vitesses de colmatage et les phénomènes de réversibilité en fonction 
des paramètres du module. 
 
C’est pourquoi dans l’optique d’améliorer l’efficacité de l’aération, une partie de ce 
travail est orientée vers une nouvelle configuration de BAMI. Dans cette 
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configuration les fibres immergées se trouvent dans un carter à l’extérieur du bassin 
d’aération. Les fibres fonctionnent en mode frontal afin de limiter la consommation 
énergétique par unité de volume d’eau traitée associé à la filtration. Un des 
principaux avantages de cette troisième génération de BAMI est la dissociation 
complète des deux fonctions de l’air: dans le bassin d’aération, une aération type fines 
bulles pour la croissance et le mélange de la biomasse et dans le module 
membranaire, une aération type grosses bulles pour lutter contre le colmatage. 
 
Par ailleurs, les processus de transformations de la matière organique et de l’azote 
dans les boues activées sont aujourd’hui décrits par des modèles complets qui ont été 
développés pour simuler des procédés dans une certaine plage de fonctionnement 
(âge de boues, concentration en biomasse). Dans ces modèles déterministes, les 
productions de boues sont notamment reliées aux cinétiques de croissance, décès, 
hydrolyse, et de stockage intra-cellulaire. Les spécificités des BAM, par exemple la 
rétention des macro-molécules (EPS et PMS), la sélection d’organismes non floculés, 
la conduite à haute densité cellulaire voire à temps de rétention élevé pour la 
biomasse, peuvent modifier la hiérarchie et l’amplitude de ces processus. 
 
Les processus de transformations de l’azote, sont intiment liés à ceux du carbone par 
rapport aux conversions de l’azote organique. De plus la nitrification est réalisée par 
des colonies autotrophes immergées dans une matrice organique chargée en 
hétérotrophe et on pourrait s’attendre également à des modifications dans la 
structuration de ces colonies dans les BAM à forte densité cellulaire et à très faible 
charge. 
 
Les aspects clés qui restent encore mal connus dans les BAMI sont la maîtrise du 
colmatage et du processus de prévention du colmatage par aération et le 
comportement biologique de la biomasse développée dans ce type de système. 
 
Dans cette étude nous allons nous intéresser à l’étude d’un BAMI alimenté en eau 
usée urbaine à plus ou moins forte concentration en biomasse et à des âge de boue 
élevée. Il s’agit d’analyser si ces conditions affectent le métabolisme cellulaire et par 
la suite de modéliser ce comportement. 
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Ainsi, les objectifs de cette étude sont: 
 
• De caractériser comment les propriétés du faisceau de fibres telles que 
l’arrangement des fibres, la perméabilité initiale et le diamètre des fibres vont 
affecter les performances du procédé en termes d’efficacité de l’aération et du 
rétrolavage (RL) pour éliminer le colmatage formé lors d’une filtration frontale 
externe. Les essais seront réalisés avec de suspensions modèles de manière à 
pouvoir assurer une reproductibilité expérimentale et de maintenir des 
concentrations voisines de celles des BAM. Cet aspect sera traité dans le 
Chapitre II. 
 
• De comprendre et minimiser le colmatage particulaire lors d’une filtration 
semi-frontale externe (définie à l’issue du Chapitre II) en présence 
d’écoulements d’air et de liquide à faible vitesse en fonction des différents 
contraintes hydrodynamiques. Les flux critiques et la réversibilité du 
colmatage sera évaluée en fonction des conditions d’aération et de vitesse du 
liquide. Pour une mesure plus fine du flux critique les expériences seront 
menées avec une concentration faible de particules et avec la méthode de 
paliers montants et descendants de flux de perméat. Cet aspect sera traité dans 
le Chapitre III. 
 
• De modéliser la production de boue et le comportement de la biomasse à partir 
de modèles développés pour les systèmes à boues activées (ASM) pour prédire 
les cinétiques de biodégradation et de production de boues d’un BAMI. Les 
données expérimentales des travaux de Massé (2004) sur la caractérisation 
d’un BAMI et d’un procédé conventionnel à boues activées fonctionnant dans 
les mêmes conditions et alimentés par la même eau résiduaire urbaine 
serviront de base pour cette étude. 
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II.   CONCEPTION D’UN MODULE DE FILTRATION 
FRONTALE EXTERNE  
 
2.1   INTRODUCTION 
 
Au Chapitre I nous avons présenté les deux configurations conventionnelles de 
bioréacteurs à membranes. Les BAMI prédominent aujourd’hui par rapport aux 
BAME pour des raisons d’économie énergétique. Toutefois le système BAMI est 
perfectible et il présente un inconvénient majeur: l’air utilisé pour le décolmatage est 
mal utilisé. Il est réparti dans un grand volume de liquide et l’effet de l’aération est 
difficile à contrôler compte-tenu des passages préférentiels possibles. Ceci peut se 
traduire selon le cas par une consommation énergétique importante ou par une 
inefficacité de l’aération. 
 
En collaboration avec Polymem, nous avons donc proposé de développer un nouveau 
système de BAMI dans lequel: 
 
a) Les fibres creuses fonctionnent en filtration externe/interne, le faisceau de fibre 
étant immergé dans de la biomasse à l’extérieur du bassin d’aération dans un carter. 
b) On utilise deux systèmes différents d’aération: 
1) des fines bulles dans le bassin d’aération pour l’oxygénation et la mise en 
suspension de la liqueur mixte, 
2) des grosses bulles dans le module membranaire pour générer des vibrations 
des fibres et des contraintes de cisaillement à la surface des fibres afin de limiter 
l’accumulation d’espèces (particules, molécules, ions). 
 
La séparation de l’aération constitue un des principaux avantages de cette nouvelle 
configuration de BAMI. En effet, l’air qui est confiné dans la section offerte par le 
module est: 
1) réparti dans un volume de liquide plus faible et donc une vitesse de gaz plus 
importante est obtenue à débit équivalent, et 
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2) confiné plus près des fibres. 
Un autre avantage du BAMI en filtration frontale externe est la simplification des 
manipulations de nettoyage et de remplacement des membranes. 
 
Ce chapitre présente une étude comparative de différentes configurations de modules 
avec des fibres creuses immergées lors d’une filtration frontale externe avec une 
suspension concentrée de particules modèles de bentonite. L’objectif est de 
caractériser comment les propriétés du faisceau de fibres utilisé dans cette 
configuration vont affecter les performances du procédé en termes de colmatage 
particulaire, d’efficacité de l’aération pour minimiser le colmatage et d’efficacité du 
rétrolavage (RL) pour éliminer le colmatage. Les propriétés du faisceau auxquelles 
nous nous intéresserons sont sa configuration notamment l’arrangement de fibres, la 
perméabilité initiale et le diamètre des fibres. 
 
Pour ce faire, trois différentes géométries de faisceaux de fibres fonctionnant en 
filtration frontale externe seront comparées en absence et en présence d’écoulements 
gaz/liquide. Le colmatage particulaire pendant la filtration sera caractérisé pour les 
différentes géométries. Après filtration l’efficacité du rétrolavage sera évaluée pour 
différentes conditions hydrodynamiques de filtration et de rétrolavage (avec et sans 
air). A la fin de l’étude et d’après les résultats présentés nous serons capables de 
définir un module membranaire idéal pour un fonctionnement en filtration frontale 
externe et de proposer des premières recommandations de conditions opératoires. 
2.2   MATERIELS ET METHODES 
Ce paragraphe décrit les dispositifs et les protocoles expérimentaux utilisés dans ce 
travail pour le suivi des performances de l’étape de filtration. 
2.2.1   LE PILOTE DE FILTRATION FRONTALE EXTERNE 
Le pilote conçu pour étudier l’influence de la géométrie du faisceau de fibres 
travaillant en filtration frontale externe est schématisé sur la figure 2.1. Il permet de 
simuler la partie filtration externe d’un système BAM couplant une boue activée à une 
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filtration externe, sachant que dans cette partie de l’étude on va se concentrer sur la 
partie filtrabilité. 
 
 
Figure 2.1. Le dispositif expérimental. 
(1) Cuve d’alimentation agitée, (2) module d’ultrafiltration, (3) débitmètre d’air, 
(4) débitmètre de rétrolavage, (5) pompe de rétrolavage, (6) cuve de perméat, 
(7) pompe de perméat, (8) débitmètre de perméat. 
 
 
Un réservoir cylindrique agité d’environ 60 L (1) permet de préparer et de faire 
maturer la suspension de particules modèles (bentonite). La suspension de bentonite 
est injectée par le haut du module d’UF disposé verticalement (2). Le module de 
filtration est constitué d’un carter en PVC transparent qui permet l’observation 
visuelle du faisceau de fibres. La hauteur effective des modules de filtration est de 740 
mm avec un diamètre interne de 68 mm. L’empotage du faisceau de fibres (avec la 
résine époxy) se trouve en bas de module. L’air pour contrôler le colmatage est 
distribué en bas du module sous le faisceau de fibres grâce à trois bulleurs. Le débit 
d’air est mesuré par un débitmètre à flotteur (3) modèle SK71 de la Société GF avec 
(8) 
(7) 
(5) 
(4) 
Phaut 
Pbas 
Pperméat 
Pretrolavage 
(3) 
(1) 
(6) 
(2) 
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une gamme de débit de 0-150 L.h-1 (Précision environ 3%). L’extraction du perméat 
est assurée par une pompe volumétrique de type moineau (7) de gamme de débit 0-
300 L.h-1 marque LENZE. Le débit de perméat est mesuré par un débitmètre à 
flotteur (8) modèle SK71 de la Société GF avec une gamme de débit de 0-100 L.h-1 
(Précision environ 3%). Le rétrolavage est déclenché à l’aide d’une pompe centrifuge 
(5) modèle MH202 de chez SALMSON avec une gamme de débit de 0-1500 L.h-1. Le 
débit de rétrolavage est mesuré par un débitmètre à flotteur (4) de 300 à 3000 L.h-1 
(Précision environ 4%). La pression d’entrée en haut du module, en bas du module et 
côoté perméat est mesurée par des manomètres BOURDON d’une gamme de 0-1 bar, 
0-1 bar et -1+0 bar respectivement avec une précision de 1%. 
 
2.2.2   LES MODULES DE FILTRATION 
Trois différentes géométries de modules de filtration ont été testées (tableau 2.1). 
 
Tableau 2.1. Caractéristiques des modules 
 M1 M2 M3 
Configuration Mono faisceau en U Multifaisceaux en U Fibres libres 
Type Fibres creuses Fibres creuses Fibres creuses 
Matériau Polysulfone Polysulfone Polysulfone 
Diamètre moyen des pores (µm) 0,1 0,1 0,1 
Diamètre externe des fibres 
(mm) 
0,72 0,72 2,5 
Diamètre interne des fibres 
(mm) 
0,36 0,36 1,4 
Surface filtrante (m2) 4,17 4,17 1,2 
Perméabilité à l’eau  
(L.h-1.m-2.bar-1) 
200 200 400 
Taux de remplissage  0,28 0,28 0,28 
 
 
Le module 1 (M1) est constitué de fibres assemblées en un seul faisceau en forme de 
U (tableau 2.2). Le module (M2) est constitué du même nombre de fibres que M1 
mais distribuées en 7 faisceaux. Chaque faisceau (M1 et M2) est arrangé sous forme 
de U. Le module 3 (M3) est constitué d’un seul faisceau de fibres que l’on appelle 
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«libres». Dans M3 chaque fibre est bouchée en haut et les fibres sont libres et 
indépendantes dans leur partie haute. Les trois faisceaux sont constitués de fibres 
creuses à peau externe produites par la Société Polymem (Toulouse - France). 
 
Tableau 2.2.  Arrangements des fibres dans les modules M1, M2 et M3 
Module 
Représentation 
schématique 
Vue du haut du faisceau Vue de l’empotage 
M1 
 
  
M2 
 
  
M3 
 
  
 
 
Il faut souligner que les modules M1 et M2 sont constitués de fibres ayant un 
diamètre suffisamment petit (tableau 2.1) pour les rendre flexibles et permettre leur 
arrangement en forme de U. Au contraire, M3 est constitué de fibres ayant un 
diamètre interne plus élevé afin de les rendre suffisamment rigides en position 
verticale. Le taux de remplissage (rapport surface de fibre par surface de module) est 
identique pour les trois modules. 
Perméat 
Perméat 
Perméat 
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2.2.3   LA SUSPENSION MODELE  
Pour pouvoir obtenir des résultats reproductibles, les expériences ont été réalisées 
avec une suspension modèle de particules d’argile Clarsol CV15 T (Süd-Chemie 
France S.A., Choisy le Roi, France) à une concentration de 10 g.L-1. La distribution 
granulométrique en volume montre une distribution bimodale des particules. La 
population la plus importante est centrée autour de 450 nm. L’autre population 
moins importante se trouve autour de 5 µm (figure 2.2). Le potential Zeta des 
particules mesuré avec de l’eau deionisée avec un zetasizer (Malvern Instruments, 
UK) est de –38±2 mV. Toutes les solutions de bentonite ont été préparées avec de 
l’eau osmosée la veille des expériences. Cette suspension est mise en agitation 
pendant un temps de 8 heures suivi d’un temps minimal de décantation de 12 heures 
afin de permettre son homogénéisation et sa maturation. Les particules les plus 
lourdes qui ont décanté dans cette phase de préparation/maturation ne sont pas 
alimentées dans le pilote. 
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Figure 2.2. Répartition granulométrique en volume après décantation d’une suspension de bentonite 
préparée avec de l’eau osmosée. Concentration = 10 g.L-1 
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2.2.4   LA DEMARCHE EXPERIMENTALE 
La perméabilité hydraulique (Lp à 20°C) des modules est déterminée en mesurant la 
variation de la pression avec le flux de perméat à l’eau entre 0 et 200 L.h-1.m-2. La 
détermination de la perméabilité initiale est réalisée avec de l’eau osmosée à chaque 
début de manipulation. Au moment de commencer les expériences la température de 
la suspension est aussi notée. Pour chaque géométrie de module, des cycles de 
filtration avec une durée de 15 minutes ont été menés pour différents flux de succion 
fixes (4, 7 et 9 L.hr-1.m-2). La PTM est enregistrée chaque minute pendant la durée du 
cycle de filtration. Le colmatage particulaire qui se produit alors se traduit par une 
montée de la PTM au cours de la filtration (figure 2.3). A la fin de chaque cycle de 
filtration un rétrolavage est déclenché. Le perméat est alors soumis à une contre-
pression de l’ordre de 1,5 bar. L’efficacité du rétrolavage est évaluée en comparant la 
perméabilité tout au début du cycle de filtration et après rétrolavage. Nous avons 
également dans certains cas déterminé les cinétiques de décolmatage, en observant 
l’allure de la courbe de perméabilité mesurée pendant le rétrolavage. 
 
 
Figure 2.3. A gauche: Evolution de la Pression Transmembranaire au cours d’un cycle de filtration. A 
droite: Evolution de la perméabilité lors de la filtration et lors du rétrolavage au cours du temps. 
 
L’influence de l’aération avec des vitesses superficielles d’air, Ug, entre 0 et 0,043 m.s-
1 a été évaluée lors de cycles de filtration de 15 minutes à flux de production constant 
(7 L.h-1.m-2) pour chaque module. Compte-tenu de la configuration des modules ces 
Lp 
fin de cycle 
Lp 
début de cycle 
PTM 
Temps  
Cycle i RL 
FILTRATION 
Lp 
Temps  
Cycle i Rétrolavage 
Cycle i+1 
Lp 
après RL 
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valeurs de Ug conduisent à de valeurs différentes du flux d’air rapporté à la surface 
membranaire suivant les modules (tableau 2.3). 
 
Tableau 2.3. Conditions d’aération de décolmatage testées dans les modules M1, M2 et M3 
Ug  
(m.s-1) 
FLUX D’AIR (M1 et M2) 
(m3air.h-1.m-2membrane) 
FLUX D’AIR (M3) 
(m3air.h-1.m-2membrane) 
FLUX D’AIR  
(m3air.h-1.m-3liquide) 
0,007 0,02 0,06 32 
0,014 0,03 0,11 64 
0,027 0,06 0,22 129 
0,043 0,09 0,33 193 
 
De plus pour évaluer l’influence de l’aération sur la capacité d’élimination du 
colmatage pendant la filtration et pendant les séquences de rétrolavage, différentes 
expériences ont été menées en faisant varier les conditions de filtration (sans et avec 
air, Ug = 0,027 m.s-1) et de rétrolavage (en absence et présence d’air (Ug = 0,027 m.s-
1) (tableau 2.4). 
 
Tableau 2.4. Rappel des conditions de fonctionnement pour l’évaluation de l’efficacité du rétrolavage 
 Ug (m.s-1) 
Expérience  1 2 3 4 
Air pendant la Filtration 0 0 0,027 0,027 
Air pendant le Rétrolavage 0 0,027 0 0,027 
 
2.2.5   LES PARAMETRES CARACTERISTIQUES DU SYSTEME 
2.2.5.1   Détermination de la pression transmembranaire (PTM) 
Le fonctionnement du pilote a été réalisé à flux de perméat constant. Par conséquent 
la pression PTM a été le facteur suivi durant les expériences, et a été calculée de la 
façon suivante: 
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( )
perméat
bashaut PPP −+=
2
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2.2.5.2   Détermination de la résistance de la membrane et de la 
résistance de colmatage 
La résistance de la membrane (Rm) à 20°C est déterminée de la manipulation à l’eau 
pure d’après la relation: 
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Un facteur correctif (FC) [SERRA, 1996] permet de prendre en compte de l’effet de la 
température (T) sur la viscosité (µ):  
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Lors de la filtration de particules une résistance de colmatage (RC) s’additionne à la 
résistance de la membrane (Rm) et est calculée en utilisant le modèle des résistances 
en série: 
 
m
CC
c RFp
PTMR −
⋅
=
°° )20()20(µ
    (2.6) 
 
CHAPITRE II   
 74 
Le rapport des résistances, RC/Rm, est un paramètre permettant de comparer les 
valeurs de résistance de dépôt constitué dans les différentes conditions opératoires 
étudiées en s’affranchissant d’un écart éventuel de résistance initiale de la membrane. 
2.2.5.3   Détermination de la vitesse de colmatage 
L’évolution de RC au cours du temps est appelée vitesse de colmatage (dRC/dt). La 
vitesse de colmatage moyenne durant une période de temps de filtration donnée est 
calculée à partir de la résistance au colmatage au temps 1 et de la résistance au 
colmatage au temps 2 en considérant une variation linéaire entre ce deux temps: 
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2.2.5.4   Détermination de la vitesse superficielle de l’air 
La vitesse superficielle correspond à la vitesse qu’aurait l’air s’il s’écoulait seul dans le 
module. La vitesse superficielle d’air (Ug) est alors définie sous la forme: 
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Où Q est le débit volumique de l’air et A est la section libre pour l’écoulement et 
résulte de la différence entre la surface de la section interne du module moins la 
section occupée par les fibres. Dimodule est le diamètre interne du module et De fibre le 
diamètre externe des N fibres constituant le faisceau.  
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2.3   RESULTATS ET DISCUSSION 
 
2.3.1   COLMATAGE EN ABSENCE D’AERATION  
Les modules M1, M2, et M3 ont fonctionné à flux de perméat constant (4, 7 et 9 L.h-
1.m-2) pendant 15 minutes. 
 
2.3.1.1   Comparaison des modules M1 et M2 
La figure 2.4 montre l’évolution du rapport Rc/Rm en fonction du temps pour des 
conditions particulièrement colmatantes (10 g.L-1 bentonite) pour les modules M1 et 
M2. 
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Figure 2.4. Rapport Rc/Rm au cours du temps pour la filtration sans air d’une suspension de 
bentonite à 10 g.L-1. (M1 et M2). Rm = 1,95.1012 m-1 
 
Pour les deux modules une augmentation de Rc/Rm est observée lors de la mise en 
route de la filtration au plus faible flux étudié (4 L.hr-1.m-2) (figure 2.4). Toutes les 
particules retenues s’accumulent sur la membrane et forment un dépôt à la surface , 
ce qui est caractéristique du type de filtration frontale. La quantité de matière 
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déposée augmente avec le temps en augmentant ainsi la résistance au colmatage. 
Cette augmentation est plus importante lorsque le flux de perméat est plus élevé (7 et 
9 L.hr-1.m-2) car la quantité de matière amenée et déposée à  la surface augmente avec 
le flux de perméat. On constate aussi que l’évolution de la vitesse de colmatage n’est 
pas la même tout le long de l’expérience et qu’en fait deux zones peuvent être 
différenciées. Ces zones délimitées par l’intersection de deux droites Rc vs Vfiltrat de 
pente différente sont illustrées dans la figure 2.5. On observe qu’au delà d’un volume 
de filtrat d’environ 3 L.m-2membrane la vitesse de colmatage est plus importante. 
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Figure 2.5. Résistance au colmatage en fonction du volume de filtrat. (M1)  
pour un flux fixe de 7 L.h-1.m-2. 
 
En prenant en compte cette différence de pente et afin de mieux comparer les 
résultats entre les différentes filtrations pour les deux modules nous allons 
représenter les données en termes de vitesse de colmatage en début et la fin de la 
filtration (figure 2.6). La vitesse de colmatage initiale est obtenue à partir de la pente 
de la courbe dRC/dt pour les premières 5 ± 2 minutes de filtration. La vitesse de 
colmatage finale a été obtenue suivant la même procédure en prenant en compte les 
5± 2 dernières minutes de filtration. 
 
D’après la figure 2.6 on observe que, quel que soit le module étudié, la valeur de la 
vitesse de colmatage est toujours significativement plus élevée à la fin de la filtration 
(d’environ 70%) en comparaison avec le début de la filtration. 
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Les modules M1 et M2 ayant comme seule différence entre eux le type d’arrangement 
des fibres ont un comportement similaire vis-à-vis de la filtration en absence d’air 
d’une suspension de bentonite à 10 g.L-1 et pour les consignes de flux de perméat 
étudiées. 
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Figure 2.6. Comparaison de la vitesse de colmatage initiale et finale sans air en fonction du flux de 
perméat pour les modules M1 et M2. 
 
2.3.1.2 Performances du module M3 
Le même type d’expérience que dans la section précédente a été réalisé avec un flux 
fixe de 7 L.h-1.m-2 avec le module M3 (figure 2.7). Rappelons que le module M3 se 
caractérise par un arrangement avec les fibres libres et pas en U comme pour M1 et 
M2. De plus le diamètre interne des fibres pour le module M3 est presque 4 fois plus 
important que celui des modules M1 et M2 et surtout il présente une perméabilité 
deux fois plus élevée (cf tableau 2.1). 
 
On observe sur la figure 2.7 que l’évolution de la résistance au colmatage au cours du 
temps est très différente avec le module M3. En effet, elle est beaucoup plus faible 
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que pour les modules M1 et M2 et augmente de façon très légère et quasi linéaire 
pendant tout le cycle de filtration. 
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Figure 2.7. Comparaison de l’évolution de la résistance au colmatage sans air pour M1, M2 et M3. 
(Flux = 7 L.h-1.m-2) 
 
La réduction de la résistance au colmatage dans M3 pour un même flux de perméat 
s’explique par le fait d’un changement de géométrie du module notamment le 
diamètre de fibre et la perméabilité. Dans le module M3 la perméabilité est plus 
élevée (400 L.h-1.m-2.bar-1 pour M3 vs 200 L.h-1.m-2.bar-1 pour M1 et M2) en 
conséquence pour un fonctionnement au même flux de perméat et donc pour la 
même quantité de particules amenée à la surface de la membrane la PTM est plus 
faible. 
 
Dans le module M3 le dépôt est soumis à une pression plus faible et le faisceau de 
fibres également. Cette différence de pression peut expliquer que le colmatage soit 
bien plus élevé pour M1 et M2 que pour M3 pour un fonctionnement à un même flux 
sans aération. Ceci signifie que les dépôts de particules et/ou la structure des 
faisceaux sont sensibles aux effets de pression (compressibilité des dépôts et 
compactage du faisceau). 
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Pour une opération à pression constante Chang et Fane (2001) ont simulé la 
distribution longitudinale du flux de perméat dans une fibre lors de la filtration. La 
figure 2.8 montre la distribution de flux simulée le long d’une fibre creuse de 1 m avec 
les deux diamètres de fibre utilisés dans notre étude. 
 
1 .9 0E-06
1 .9 2E-06
1 .9 4E-06
1 .9 6E-06
1 .9 8E-06
2 .00E-06
2 .02E-06
2 .04E-06
2 .06E-06
2 .08E-06
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
x (m)
J
 (
x
) 
(m
3
.s
-1
.m
-2
)
Di = 1 ,4 mm
Di = 0,36 mm
 
Figure 2.8. Distribution du flux de perméat en filtration en fonction de la longueur de la fibre. (Di = 
0,36 mm -M1 et M2- et Di = 1,4 mm - M3-). D’après Chang et Fane (2001). 
 
De la figure 2.8 nous observons que le flux augmente graduellement le long de la fibre 
jusqu’à un flux maximal au bout de fibre pour le diamètre de 0,36 mm. Lorsque le 
diamètre de fibre augmente de presque 4 fois (1,4 mm) la distribution de flux est 
uniforme tout le long de la fibre. 
 
2.3.2   INFLUENCE DE L’AERATION SUR LE COLMATAGE POUR LES 
DIFFERENTS MODULES 
2.3.2.1   Influence de l’aération sur la résistance et la vitesse 
moyenne de colmatage 
L’influence de l’injection d’air dans l’opération de filtration a été étudiée à flux de 
perméat constant de 7 L.h-1.m-2 pour les trois modules (M1, M2 et M3). Différentes 
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vitesses superficielles de l’air ont été testées à partir de zéro jusqu’à 0,043 m.s-1. A 
titre d’exemple, la figure 2.9 montre l’évolution de la résistance de colmatage (RC) en 
fonction du temps de filtration pour le module M1 en absence et en présence d’air. 
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Figure 2.9. Résistance du colmatage, RC, en fonction du temps de filtration en absence et présence 
d’air pour le module M1. Flux de perméat = 7 L.h-1.m-2. 
 
 
De manière générale, quelle que soit la vitesse superficielle de gaz, les résultats 
obtenus montrent que l’injection d’air réduit la résistance de colmatage. De plus, plus 
la vitesse superficielle du gaz est élevée, plus la résistance de colmatage est faible. 
 
D’autres études ont aussi observé l’effet positif de l’injection d’air [Chang et Judd, 
2003]. Par ailleurs, lors d’expériences avec des fibres creuses en filtration 
interne/externe Cabassud et collaborateurs (1997) ont observé des augmentations du 
flux entre 40 à 200 % même à des basses vitesses d’air pour des suspensions de 
bentonite et de bentonite pré adsorbée avec du dextrane. 
 
Dans cette étude, pour pouvoir comparer les résultats entre-eux en quantifiant les 
performances relatives en présence et en absence d’aération, tous autres paramètres 
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identiques, nous avons défini un nombre adimensionnel, appelé taux de réduction de 
la vitesse de colmatage. Ce taux est défini par: 
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D’après la figure 2.10 dès l’injection d’air la vitesse de colmatage est réduite de 22 et 
35% pour les modules M1 et M3 respectivement. Pour le module M2 l’injection de 
faibles débits d’air a un effet négligeable (de l’ordre de grandeur de la précision des 
mesures) sur la réduction de la vitesse de colmatage. Si la vitesse superficielle de l’air 
est doublée (de 0,014 à 0,028 m.s-1) le pourcentage de réduction de la vitesse de 
colmatage est rapidement augmenté pour les modules M1 et M2 et il reste à peu près 
constant pour M3, qui présente un taux de colmatage faible Il semble que le module 
M1 soit plus sensible à l’injection d’air que les deux autres. 
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Figure 2.10. Pourcentage de réduction de la vitesse de colmatage en fonction de la vitesse 
superficielle d’air pour les trois modules (M1, M2 et M3). Flux de perméat = 7 L.h-1.m-2. 
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Mais même si l’injection d’air réduit la vitesse moyenne de colmatage dans les trois 
modules il semble exister une valeur de la vitesse superficielle de l’air (0,028 m.s-1) au 
delà de laquelle l’effet positif de l’air sur la vitesse de colmatage moyenne est 
négligeable notamment pour le module M2 (figure 2.11). Pour le module M3 le débit 
d’air optimum est beaucoup plus faible (0,014 m.s-1), voire l’influence de l’air est 
moins évidente, ce qui peut être expliqué par le fait que ce module est beaucoup 
moins sensible au colmatage. 
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Figure 2.11. Vitesse de colmatage moyenne en fonction de la vitesse superficielle de gaz pour les 
modules M1, M2 et M3 avec un flux constant de 7 L.h-1.m-2. 
 
Les résultats sont en accord qualitatif avec ceux de Chang et Fane (2002) pour 
l’aération externe aux fibres. Ces auteurs ont testé trois différents débits d’air (0,5, 
0,9 et 5,4 m-3air.h-1.m-2membrane) lors de la filtration d’une suspension de levure. Ils ont 
montré que l’air a un effet positif sur le colmatage jusqu’à certain débit mais au delà 
l’effet de l’air n’est pas significatif. 
 
D’autres études montrent la même tendance pour des systèmes de filtration 
différents (tableau 2.5) [Laborie et al., 1998; Cabassud et al., 2001; Mikulášek, et al., 
2002; Chang et Judd, 2003]. 
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Tableau 2.5. Débit d’air optimal pour différentes études. 
SUSPENSION MEMBRANE DEBIT D’AIR  REFERENCE 
Levure (5 g.L-1) 
Fibres creuses empotées de 
deux côtés, 0,2 µm, De/Di = 
0,65 mm/0,39 mm 
0,88  
m3air.h-1.m-2membrane 
Chang et Fane 
(2002a) 
Levure (5 g.L-1) 
Fibres creuses empotées de 
deux côtés, 0,2 µm, De/Di = 
0,65 mm/0,39 mm 
5,0 
m3air.h-1.m-3liquide 
Wicaksana et al., 
2005 
Bentonite (10 g.L-1) 
Fibres creuses en U, 0,2 µm, 
De/Di = 0,72 mm/0,36 mm 
0,06 
m3air.h-1.m-2membrane 
Notre étude 
Bentonite (10 g.L-1) 
Fibres creuses « libres », 0,2 
µm, De/Di = 2,5 mm/1,4 mm 
0,06 
m3air.h-1.m-2membrane 
Notre étude 
 
2.3.2.2   Influence des conditions d’aération sur les écoulements 
gaz/liquide dans les faisceaux de fibres 
Nos résultats suggèrent que des débits d’air très élevés ne sont pas nécessaires 
notamment pour les modules M2 et M3 car l’influence de l’air est moins évidente et 
de plus cela peut conduire à une consommation énergétique et un cassage des fibres 
plus importants. Nous pouvons reprendre ici en partie l’explication proposée par 
Serra (1996): pour des débits d'air trop importants, il se crée des chemins 
préférentiels dans lesquels s'engouffre la majeure partie de l'air diminuant son action 
sur les fibres situées en dehors de ces chemins. Nous ré analyserons cette hypothèse 
au Chapitre III grâce à une analyse de DTS en fonction de la vitesse de gaz. 
 
De plus, il faut rappeler que l’effet de l’aération sur la limitation de l’accumulation des 
particules à la surface de la membrane (figure 2.12) peut être attribué aux effets 
suivants générés par le mouvement des bulles d’air lors de leur passage le long de la 
membrane [Cui et al., 2003]: (a) augmentation de la vitesse locale du liquide et donc 
du taux de cisaillement sur la surface, (b) turbulence et mélange dans le liquide au 
voisinage de la paroi et/ou (c) un mouvement des fibres. 
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Figure 2.12. Mécanismes d’action de l’aération sur la limitation des particules à la surface des fibres: 
(a) cisaillement sur la surface de la membrane, (b) turbulence du liquide, (c) mouvement des fibres  
 
Nous avons observé la formation sur la section droite de l’écoulement de bulles 
uniformes de petite taille lorsque la vitesse superficielle de l’air est faible (<0,014 m.s-
1). Il semble que la formation de petites bulles pénalise la turbulence et ne permet pas 
la mise en mouvement des fibres. Lors de l’augmentation de la vitesse de gaz (>0,014 
m.s-1), le phénomène de coalescence des bulles apparaît, de grosses bulles se forment 
et l’écoulement devient intermittent et la répartition radiale n’est plus uniforme. Ces 
grosses poches permettent dans une certaine mesure de déplacer et de mettre en 
mouvement les fibres. Lorsque les poches d’air apparaissent l’impact sur 
l’accumulation de particules à la surface de la membrane est bien mis en évidence. 
Par contre dans la gamme des débits d’air testés, augmenter le débit d’air au delà de 
0,028 m.s-1 ne permet pas d’accroître la taille des poches de gaz qui semble contrôlée 
par leur confinement dans le faisceau de fibres. Ceci peut expliquer en partie 
l’existence d’une vitesse de gaz maximale efficace. 
 
A partir d’analyse d’images, Wicaksana et collaborateurs (2005) ont observé que les 
débits d’air élevés génèrent plus de bulles d’air et causent un élargissement de la taille 
des bulles. Ces auteurs ont trouvé que la taille maximale des bulles varie entre 1,7 et 
1,75 cm pour un débit d’air de 4 m-3air.h-1.m-3liquide tandis que pour 20 m-3air.h-1.m-
3
liquide les bulles ont une taille plus importante (2-2,05 cm). 
(a) (b) (c) 
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Chang et Fane, (2001) ont observé que la réduction de la largeur du canal (24 à 8 
mm) conduit à des bulles plus petites et plus lentes que n’arrivent pas à décoller les 
particules déposées. Par contre, des bulles plus grandes contribuent à la turbulence et 
par conséquent au contrôle de l’épaisseur du dépôt. L’effet est plus prononcé lorsque 
la densité de fibres augmente (de 4 à 8 faisceaux des fibres). 
2.3.2.3   Influence de l’aération sur la vitesse de colmatage initiale 
La vitesse de colmatage moyenne nous renseigne de façon générale sur le 
déroulement de la filtration mais tout comme sans injection d’air, la vitesse de 
colmatage n’est pas constante lors de la filtration: on observe deux zones de pente 
différente où la pente initiale est plus faible que la pente finale. Par conséquent, les 
deux zones observées sont analysées séparément. 
 
La figure 2.13 montre l’évolution de la vitesse de colmatage initiale pour les trois 
modules sans air et pour différentes vitesses superficielles de l’air. 
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Figure 2.13. Comparaison de la vitesse de colmatage initiale en fonction de la vitesse superficielle de 
gaz pour les modules M1, M2 et M3 à flux de perméat fixe de 7 L.h-1.m-2. 
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D’après la figure 2.13 on observe que le module avec la vitesse de colmatage initiale la 
plus élevée est le module M2 (8.1011 m-1.min-1). Au contraire, le module M3 est 
toujours celui avec la vitesse de colmatage initiale la plus faible (<2.1011 m-1.min-1). En 
général, durant les premières minutes de la filtration le module M2 se colmate deux 
fois plus vite que le module M1 et presque quatre fois plus vite que le module M3. 
 
D’après nos résultats, dès l’injection de gaz avec une vitesse superficielle d’air faible 
(0,014 m.s-1) la vitesse de colmatage initiale est réduite d’environ 30% pour les trois 
modules. A mesure que cette vitesse de l’air augmente les modules ne réagissent pas 
de la même façon. Ce sont les modules M1 et M2 qui montrent une réduction 
évidente de la vitesse de colmatage avec la vitesse superficielle de gaz (de jusqu’à 50% 
de réduction de la vitesse de colmatage sans air avec 0,043 m.s-1). Pour le module M3 
il semble qu’au delà de la vitesse superficielle de gaz la plus faible la réduction de la 
vitesse de colmatage initiale n’est pas significative. 
 
La faible efficacité de l’aération pour le module M3 tant aux forts débits qu’en 
absence d’air est due à que les vitesses de colmatage sont déjà faibles. Nos résultats 
montrent bien que l’effet de l’aération est d’autant plus visible que le module est 
sensible au colmatage en absence d’aération. 
2.3.2.4   Influence de l’aération sur la vitesse de colmatage finale 
La figure 2.14 montre la vitesse de colmatage finale des trois modules en fonction de 
la vitesse superficielle d’air. 
 
Les valeurs de la vitesse de colmatage finale pour les modules M1 et M2 sont plus 
élevées que pour M3. Il semble que pour le module M3 la réduction de la vitesse de 
colmatage avec l’injection d’air n’est pas très significative. En général dans le module 
M3 le transfert de matière ne semble pas être limité par l’accumulation de particules. 
Ces résultats montrent que l’effet de l’aération à vitesse équivalente dépend 
fortement de la configuration du module et de sa sensibilité initiale au colmatage. 
 
La meilleure performance (40% de réduction de la vitesse de colmatage sans air) pour 
le module M1 est obtenue avec la vitesse superficielle de gaz la plus élevée (0,043 m.s-
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1). Pour le module M2, au delà de 0,028 m.s-1 l’effet positif sur la réduction de la 
vitesse de colmatage n’est plus observable. La réduction de la vitesse de colmatage 
sans air avec ce débit d’air (0,028 m.s-1) est de l’ordre de 28%. 
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Figure 2.14. Comparaison de la vitesse de colmatage finale en fonction de la vitesse superficielle de 
gaz pour les modules M1, M2 et M3 à flux de perméat fixe de 7 L.h-1.m-2. 
 
2.3.2.5   Conclusion sur la sensibilité au colmatage et à l’aération 
des trois modules 
Le comportement différent du module M3, notamment sa faible sensibilité au 
colmatage particulaire, peut être du : 
1. à sa plus forte perméabilité et donc à son fonctionnement sous plus faible 
pression pour un même flux de perméat.  
2. au fait que dans ce module les fibres sont libres et indépendantes et de 
diamètre plus important (cf tableau 2.1). 
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Dans les modules M1 et M2, l’arrangement en U semble avoir beaucoup 
d’inconvénients: 
1) il augmente la densité des fibres dans certains endroits (surtout en haut 
dans le «U») réduisant ainsi les espaces libres entre les fibres et leur mobilité. Un 
phénomène de filtration dans l’épaisseur du faisceau a donc lieu avec probablement, 
la création d’une résistance au transfert en périphérie du faisceau de fibres (figure 
2.15), 
2) il crée des zones mortes dans lesquelles: les fibres ne bougent presque pas et 
les bulles d’air ne pénètrent pas ou pénètrent en forme de petits bulles qui ne 
contribuent pas à enlever les particules. 
 
 
Figure 2.15. Formation du dépôt dans des fibres creuses arrangées en forme de U (à gauche) et dans 
des fibres creuses en configuration libre (à droite). 
 
2.3.3   INFLUENCE DE LA GEOMETRIE DU MODULE SUR L’EFFICACITE 
DU RETROLAVAGE 
 
Nous avons caractérisé l’aptitude au rétrolavage des différents modules après un 
cycle de filtration de 15 minutes. Les rétrolavages ont été déclenchés à 1,5 bar de 
pression après chaque cycle de filtration. Différentes conditions opératoires (avec de 
M1 et M2 M3 
dépôt 
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l’air et sans air) pendant la filtration et le rétrolavage ont été testées (tableau 2.4). 
L’efficacité du rétrolavage a été évaluée en comparant la perméabilité tout au début 
du cycle de filtration et après rétrolavage. La cinétique d’évolution de la perméabilité 
pendant le rétrolavage a également été déterminée en mesurant l’évolution du débit 
de rétrolavage sur des durées de 15 minutes. 
 
2.3.3.1   Efficacité des rétrolavages pour les modules M1 et M2 
La figure 2.16 montre un exemple d’évolution de la perméabilité lors de la filtration 
pour un flux fixe de 7 L.h-1.m-2 et lors du rétrolavage à 1,5 bar, pour le module M1. Le 
même type d’évolution est observé pour le module M2. 
 
 
Figure 2.16. Perméabilité lors de la filtration à flux de perméat fixe de 7 L.h-1.m-2 et lors du 
rétrolavage à 1,5 bar en fonction du temps pour le module M1 avec différentes conditions d’aération: 
1) Ug-filt = 0 m.s-1, Ug-RL = 0 m.s-1, 2) Ug-filt = 0 m.s-1, Ug-RL = 0,028 m.s-1, 3) Ug-filt = 0,028 m.s-1, 
Ug-RL = 0,028 m.s-1, 4) Ug-filt = 0,028 m.s-1, Ug-RL = 0 m.s-1 
 
De la figure 2.16 on observe que pour les modules M1 et M2: 
1. les courbes de colmatage pendant la filtration sont reproductibles, que ce 
soit en absence d’air ou pour une filtration sous 0,028 m.s-1 d’air. De plus la 
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présence de l’air en filtration à cette vitesse ne permet pas de réduire 
significativement le colmatage pour un flux de perméat de 7 L.h-1.m-2. 
2.  la perméabilité de la membrane pendant le rétrolavage, LpRL, est très 
inférieure à la perméabilité initiale de la membrane, Lp0, (écart supérieur à 
50%), mais supérieure à la perméabilité en fin du temps de filtration, LpF. 
Ceci signifie que le faisceau de fibre est mal rétrolavé et que l’écoulement 
de liquide à travers la paroi des fibres et l’épaisseur du  faisceau est limité. 
3. pendant le rétrolavage sur de longues durées, LpRL augmente légèrement et 
dépend des conditions d’aération: LpRL est plus importante quand un débit 
d’air est maintenu pendant la filtration et pendant le rétrolavage, c’est-à-
dire quand le faisceau de fibre est soumis à une aération permanente. 
2.3.3.2   Efficacité des rétrolavages pour le module M3 
Pour le module M3, on retrouve une faible incidence de l’aération en filtration sur la 
cinétique de colmatage, par contre pour le module M3, LpRL représente aux premiers 
instants plus de 90% de Lp0. De plus LpRL augmente rapidement au cours du temps 
et après 5 minutes elle devient égale à Lp0 et cela avec et sans air (figure 2.17). 
 
Figure 2.17. Perméabilité lors de la filtration à flux de perméat fixe de 7 L.h-1.m-2 et lors du 
rétrolavage à 1,5 bar en fonction du temps pour le module M3 avec différentes conditions d’aération: 
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1) Ug-filt = 0 m.s-1, Ug-RL = 0 m.s-1, 2) Ug-filt = 0 m.s-1, Ug-RL = 0,028 m.s-1, 3) Ug-filt = 0,028 m.s-1, 
Ug-RL = 0,028 m.s-1, 4) Ug-filt = 0,028 m.s-1, Ug-RL = 0 m.s-1 
 
 
Le module M3 semble être le plus performant des trois modules étudiés en termes de 
colmatage et en termes de rétrolavage. En effet nous avons observé que le module M3 
se colmate moins que les modules M1 et M2: 
1. en fin de filtration il présente un rapport LpF/ Lp0 qui est deux fois plus fort 
que pour les modules M1 et M2 (tableau 2.6), 
2. compte–tenu de sa perméabilité élevée une LpF qui est 3 à 5 fois plus forte que 
celle des modules respectivement M2 et M1 
3. et qu’il est peut être rétrolavé plus efficacement (tableau 2.6), sa LpRL étant 
voisine de sa Lp0. 
 
Tableau 2.6. Comparaison des performances du rétrolavage pour les modules M1, M2 et M3. 
 
LP0  
(L.H-1.M-2.BAR-1) 
LPF  
(L.H-1.M-2.BAR-1) 
LPF/LP0 
LPRL  
(L.H-1.M-2.BAR-1) 
Ug en filtration = 0 m.s-1 et Ug en rétrolavage = 0 m.s-1 
M1 157 20 0,13 60 
M2 192 30 0,15 70 
M3 363 109 0,3 392 
Ug en filtration = 0,028 m.s-1 et Ug en rétrolavage = 0 m.s-1 
M1 147 25 0,17 56 
M2 190 28 0,15 70 
M3 363 132 0,36 378 
Ug en filtration = 0 m.s-1 et Ug en rétrolavage = 0,028 m.s-1 
M1 154 20 0,13 63 
M2 191 30 0,15 76 
M3 358 124 0,35 367 
Ug en filtration = 0,028 m.s-1 et Ug en rétrolavage = 0,028 m.s-1 
M1 157 25 0,16 90 
M2 190 41 0,21 72 
M3 368 126 0,34 362 
Lp0 perméabilité de la membrane au début de la filtration 
LpF perméabilité de la membrane à la fin de la filtration 
LpRL perméabilité final e à la fin du rétrolavage 
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2.3.3.3   Pertes de charge longitudinales lors du rétrolavage 
Une des hypothèses pour expliquer la différence de comportement des trois modules 
pendant le rétrolavage est de considérer que les pertes de charges à l’intérieur dans 
les fibres ou dans le faisceau peuvent être significativement différentes et donc 
conduire à des débits de perméat au rétrolavage différents. Pour vérifier si cette 
hypothèse est réaliste et pour mieux comprendre la différence en termes d’efficacité 
du rétrolavage dans les trois modules la perte de charge longitudinale à l’intérieur de 
la fibre lors du rétrolavage a été calculée. 
 
La modélisation des pertes de charge longitudinales à l’intérieur des fibres lors du 
rétrolavage repose sur des bilans de matière, de quantité de mouvement et de 
transfert au niveau de la paroi poreuse [Cabassud, 1997]. Les hypothèses prises en 
compte pour le modèle sont: 
 
1) l’écoulement dans les fibres est permanent et laminaire, 
2) l’eau qui circule est propre et ne forme pas de dépôt, et 
3) la pression est constante et uniforme à l’extérieur des fibres. 
 
Les bilans aboutissent à une équation différentielle de second degré laquelle une fois 
résolue avec les conditions limites présentées dans la figure 2.18 conduit aux 
équations suivantes: 
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Figure 2.18. Profil de pressions lors du rétrolavage à l’intérieur d’une fibre creuse 
D’après Cabassud (1997). 
 
 
Comme le montre la figure 2.19, pour une même pression de rétrolavage appliquée de 
1,5 bar, la perte de charge à l’intérieur des fibres est la même pour les modules M1 et 
M2 et diminue avec la longueur de la fibre. Pour le module M3 la pression reste 
constante tout le long de la fibre, la perte de charge est donc négligeable. Il semble 
que plus le diamètre des fibres est petit, plus la perte de charge sera importante. Ceci 
signifie que pour une pression identique appliquée en entrée de fibre en rétrolavage 
la pression en bout de fibre disponible pour rétrolaver la fibre sera identique pour M3 
mais beaucoup plus faible pour les modules M1 et M2 pour lesquels des 
hétérogénéités dans l’efficacité du lavage peuvent être attendues. 
 
Pe = Patm 
P0 = Papp 
m(L)
0 
L 
x 
P(x=0) = Papp 
m(L) = 0 
dP(x)     = 0  
  dx        
  
  
x=L 
Conditions limite 
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Figure 2.19. Perte de charge à l’intérieur de fibres pendant le rétrolavage en fonction de la longueur 
de la fibre. (M1, M2 et M3). PRL = 1,5 bar. 
 
 
Nous avons calculé les pertes de charge pour une longueur de fibre de 1 m en fonction 
du diamètre interne (0,1 jusqu’à 1,5 mm) et de la perméabilité (entre 150 et 450 L.h-
1.m-2.bar-1) pour une pression appliquée lors du rétrolavage de 1,5 bar (figure 2.20). 
La perte de charge est inversement proportionnelle au diamètre interne des fibres et 
directement proportionnelle à la perméabilité. Pour des fibres avec un diamètre 
similaire à celui utilisé dans les expériences (Di = 0,4 et 1,4 mm) lorsque l’on applique 
une pression de 1,5 bar la pression en bout de fibre sera de 0,93 et 1,48 bar 
respectivement pour une perméabilité de 200 et 400 L.h-1.m-2.bar-1 respectivement. 
C'est-à-dire une perte de charge de 38% pour une fibre ayant un diamètre interne de 
0,4 mm et inférieure à 1,5% pour celle ayant 1,4 mm de diamètre interne. 
 
Des fibres de diamètre important et pour un taux de remplissage du faisceau 
identique conduisent à une surface filtrante par module plus faible et par conséquent 
à une faible productivité spécifique du module. Il faut donc choisir le plus faible 
diamètre de fibre conduisant à une distribution uniforme de la pression au 
rétrolavage. Dans la pratique l’enjeu est de trouver un compromis entre la perte de 
charge, le diamètre et la longueur de fibres. 
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Figure 2.20. Perte de charge longitudinale lors du rétrolavage en fonction du diamètre interne de 
fibre et de la perméabilité pour une longueur de fibre de 1 m et une pression appliquée de 1,5 bar. 
 
A partir de modèles théoriques Chang et Fane (2001) ont optimisé la longueur et le 
diamètre de fibre afin de maximiser la productivité spécifique en filtration d’un 
système immergé. Ils ont trouvé que pour une fibre de 1 m de longueur et 0,4 mm de 
diamètre interne, le flux de filtration augmente jusqu’à une valeur optimale. Sur ces 
critères de filtration, ces auteurs suggèrent un diamètre interne optimal de fibre entre 
0,4 – 0,7 mm pour des fibres entre 0,5 et 3 m de longueur. 
 
Dans l’optique de définir les conditions optimales de filtration en termes d’efficacité 
de rétrolavage et d’après nos résultats, pour une perméabilité de la membrane de 200 
L.h-1.m-2.bar-1 le diamètre interne optimum pour avoir une homogénéité du 
rétrolavage le long des fibres et donc en bout de fibre le même pourcentage de perte 
de charge est de 0,6 mm quelle que soit la longueur de fibre (de 0,1 jusqu’à 1 m). Pour 
une fibre de 1 m de long le diamètre interne optimum pour avoir en bout de fibre une 
perte de charge inférieure à 10% est de 0,85 mm quelle que soit la perméabilité de la 
membrane (de 150 jusqu’à 450 L.h-1.m-2.bar-1). 
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D’après les résultats expérimentaux et les calculs théoriques de ce chapitre, pour un 
fonctionnement en filtration frontale externe sous aération et concentration élevée de 
particules, nous proposons d’utiliser un module avec des fibres ayant les propriétés 
suivantes  : 
1. libres plutôt qu’en U, 
2. de perméabilité élevée pour fonctionner à plus faible pression pour un même 
flux de perméat et limiter les effets de compressibilité – les limites de 
perméabilité maximales restent à explorer en regard avec la qualité de 
séparation recherchée d’une part, et pour rester dans un domaine où les 
phénomènes de colmatage interne restent faibles, 
3. d’un diamètre interne suffisamment élevé pour permettre une homogénéité 
des pressions transmembranaires pendant le rétrolavage. 
2.4   CONCLUSIONS 
 
Cette étude ouvre les portes à la troisième génération de BAMI. Pour cette 
configuration les fibres travaillant en filtration frontale se trouvent immergées à 
l’extérieur du bassin d’aération. L’influence de la configuration du module 
notamment l’arrangement de fibres (en U et libres), le diamètre interne de fibre (0,36 
et 1,4 mm) et la perméabilité (200 et 400 L.h-1.m-2.bar-1) sur le colmatage particulaire 
a été mise en évidence en présence d’écoulements gaz-liquide pendant la filtration 
(Ug = 0 – 0,43 m.s-1) ou pendant le rétrolavage (Ug = 0,028 m.s-1). 
 
Les résultats avec des suspensions de bentonite à 10 g.L-1 montrent que: 
1) Une résistance au colmatage se met en place dès le début de la filtration, même au 
plus faible flux de perméat étudié (4, 7 et 9 L.h-1.m-2) notamment pour les 
modules M1 et M2 ayant un arrangement de fibres en U, un diamètre interne de 
0,36 mm et une perméabilité de 200 L.h-1.m-2.bar-1. Pour cette configuration, il 
n’est donc pas possible de travailler sans conditions colmatantes. Le flux critique 
tend vers 0. 
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2) L’injection d’air semble être un moyen efficace de limiter le colmatage 
particulaire. La vitesse de colmatage peut être réduite de 20 à 40% suivant les 
modules et les conditions d’aération. Il existe pour chaque module une vitesse 
maximale d’aération au delà de laquelle il n’y a plus de gain d’efficacité. 
 
3) La géométrie et les propriétés du module ont un rôle important à la fois sur la 
vitesse de colmatage et sur l’effet possible de l’aération et le colmatage peut être 
réduit significativement en choisissant le meilleur système. 
 
4) L’arrangement des fibres en U présente des inconvénients qui favorisent le 
colmatage particulaire. Tout d’abord, il augmente la densité des fibres dans 
certaines zones, notamment dans le U, ce qui les empêche de bouger. Lors de la 
mise en œuvre du système avec des boues activées, sur le site de Labège, nous 
avons observé que de des amas de biomasse peuvent s’accumuler dans le U du 
faisceau et ne sont pas évacués par l’aération. Le U réduit les espaces libres entre 
les fibres ce qui limite le passage de l’air et favorise un phénomène de filtration 
dans l’épaisseur. Il crée des zones mortes ce qui favorise l’accumulation de 
particules. Il se développe des chemins préférentiels pour le passage de l’air ce qui 
réduit sa performance. 
 
5) Un module construit avec des fibres libres et de perméabilité plus importante est 
beaucoup moins affecté par le colmatage particulaire pour un même flux de 
perméat. Les pertes de charge longitudinales dans les fibres pendant le 
rétrolavage sont moins élevées quand le diamètre de fibres est plus grand ce qui 
permet une bonne répartition de la pression appliquée en rétrolavage et par 
conséquent une bonne efficacité du rétrolavage. 
 
Par la suite de nos expériences, de l’observation du pilote semi-industriel de Labège 
et d’après les résultats présentés précédemment, nous avons proposé une 
configuration de module membranaire adaptée à un fonctionnement en filtration 
frontale externe. Le module présente un arrangement de fibres dites «libres», un 
diamètre interne de 0,85 mm et une perméabilité de 400 L.h-1.m-2.bar-1. Ce module 
devrait être moins sensible au colmatage particulaire, permettre une meilleure 
répartition de l’air et présenter une meilleure efficacité de rétrolavage.  
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III.   INFLUENCE DES PARAMETRES OPERATOIRES SUR LE 
COLMATAGE DANS UN SYSTEME DE FILTRATION 
EXTERNE/INTERNE SEMI-FRONTAL 
 
 
3.1   INTRODUCTION 
 
Au Chapitre II nous avons défini les propriétés à rechercher pour un module en 
filtration externe/interne fonctionnant en mode frontal, dans l’objectif d’un couplage 
avec des boues activées aérées. Parallèlement, nous avons suivi en relation avec 
Polymem des essais réalisés avec un module en filtration frontale externe mis en 
place dans un BAMI à l’échelle semi-industrielle sur un site expérimental (site de 
Labège) pour le traitement d’effluents domestiques. Des phénomènes importants de 
colmatage ont été observés, la pression augmentant rapidement dans le système au 
cours du temps. En relation avec les résultats du chapitre précédent, nous avons 
proposé l’explication suivante pour cette augmentation de pression: lors de la 
filtration frontale externe la concentration en biomasse augmente au voisinage de la 
membrane au cours de l’opération de filtration, la rétention des particules, bactéries 
et virus étant totale. Si le rapport volume de liquide/débit de filtration est faible, ce 
qui est le cas dans cette nouvelle configuration par rapport à des modules immergés 
dans un bassin d’aération, le taux de concentration augmente de façon importante. 
Ces phénomènes ne sont pas limitants dans le cas où le fluide traité est à faible 
concentration, comme c’est le cas par exemple en clarification par membrane pour la 
production d’eau potable, mais peuvent devenir très limitants quand l’eau à traiter est 
concentrée, comme c’est le cas pour le traitement biologique des effluents 
domestiques. 
 
Afin de résoudre ce problème dans ce chapitre nous avons donc proposé un nouveau 
procédé dit en filtration «semi-frontale», dont l’objectif est de contrôler la 
concentration pendant la filtration pour limiter le colmatage. Le principe est de 
maintenir un débit de liquide alimenté dans le système de filtration légèrement 
supérieur au débit de perméat et d’évacuer le concentrat en continu du système. Le 
but de cette démarche est non pas de faire circuler la biomasse à forte vitesse comme 
c’était le cas dans les systèmes de filtration externe (BAME), mais de déconcentrer en 
CHAPITRE III    
 
99
continu le module et donc de faire fonctionner la filtration à une plus faible 
concentration. Il faut souligner que les vitesses de circulation du liquide en filtration 
semifrontale pour cette étude sont largement inférieures (<0,05 m.s-1) à celles 
utilisées en filtration tangentielle (cf section 1.1.1.1). 
 
Après les BAME et les BAMI, ce procédé constitue une troisième génération de BAM 
dont le principe est présenté sur le schéma suivant: 
 
 
 
Figure 3.1. Principe d’un BAM en filtration semi frontale externe  
 
L’objectif général de ce chapitre est de rendre le procédé membranaire plus 
compétitif en s’intéressant à l’étude de la filtration semi frontale d’une suspension de 
bentonite dans un module de fibres creuses immergées à l’extérieur du bassin 
d’aération. 
 
Il s’agit de caractériser en fonction des conditions opératoires le colmatage 
particulaire. Nous nous attacherons en particulier à évaluer la sensibilité du 
colmatage particulaire à des paramètres tels que la vitesse du gaz et la vitesse de 
circulation du liquide dans le cas d’un module externe fonctionnant dans des 
conditions de très faibles vitesses de circulation de liquide. 
 
Dans ce chapitre, nous présenterons tout d’abord les matériels et méthodes, en 
particulier le pilote de filtration semi frontale développé spécifiquement pour cette 
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étude et la méthode des paliers de flux utilisée pour déterminer les flux critiques en 
fonction des conditions opératoires d’aération et/ou de circulation. 
 
Ensuite nous nous intéresserons à la compréhension et minimisation du colmatage 
particulaire en fonction de différentes contraintes hydrodynamiques générées par les 
écoulements d’air et de liquide. En filtration frontale l’accumulation de particules est 
contrôlée par la turbulence et/ou le mouvement de fibres générés par l’injection d’air. 
En filtration semifrontale la convection des particules vers la surface de la membrane 
causée par le flux de perméat est en partie compensée par le rétro transport de 
particules induit par les forces de cisaillement dues à l’injection d’air mais aussi à la 
contribution de la recirculation de liquide. Ce concept implique que l’accumulation de 
particules et la formation du dépôt pourraient être évitées en maintenant le flux de 
perméat au dessous du flux critique [Field et al., 1995; Howell et al., 1995]. Nous 
allons donc dans la suite de cette étude déterminer les flux critiques et les propriétés 
de réversibilité du colmatage en fonction des conditions d’aération et de circulation 
du liquide. 
 
 
3.2   MATERIELS ET METHODES 
 
 
3.2.1   LE PILOTE DE FILTRATION SEMI FRONTALE 
 
Le pilote a été conçu et réalisé au LIPE pour l’étude (figure 3.2). Il permet de faire 
une filtration sous débit de perméat constant, en maintenant une déconcentration 
constante du volume du module par recyclage d’une partie du concentrat dans une 
cuve de 60 L (1). Dans cette cuve la suspension de particules modèles est préparée et 
maturée. L’alimentation en liquide du module est assurée à l’aide d’une pompe 
centrifuge de recirculation (2) de gamme de débit 0-200 L.h-1 modèle M75459 de la 
société FISHER BIOBLOCK. L’ajout de cette pompe d’alimentation de liquide 
constitue la principale différence entre la filtration purement frontale et la filtration 
semi frontale. 
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Faisons une petite parenthèse et visualisons mieux l’intérêt de la filtration semi 
frontale. A titre d’exemple, la concentration moyenne de particules qu’on obtiendrait 
en fin d’un cycle de filtration de 30 minutes dans le module M4 alimenté en une 
suspension à 10 g.L-1 à flux constant de 7 L.h-1.m-2 serait de: 
 
1. Pour la filtration frontale: 
 
( )( )( )( ) g97h5,0m77,2m.h.L7L.g10C 2211 == −−−  
 
2. Pour la filtration semifrontale si l’on considère que l’on a un système 
complètement mélangé avec le volume de la cuve plus le volume de liquide 
dans le module: 
 
( )( )
( ) ( )( )( ) g2,1h5,0m77,2m.h.L7L8,1L60
L8,1L60L.g10C 221
1
=
−+
+
=
−−
−
 
 
D’après les calculs dans la filtration semifrontale on déconcentre le module d’un 
facteur de l’ordre de 100 fois. 
 
Revenons maintenant à la description du pilote de filtration semifrontale. Le débit de 
liquide est mesuré par un débitmètre à flotteur (3) modèle SK71 de chez GF avec une 
gamme de débit de 30-300 L.h-1 (Précision environ 3%). La suspension de particules 
est injectée par le bas du module d’ultrafiltration (4) disposé verticalement. Une 
aération type grosses bulles peut être utilisée pendant la filtration et/ou pendant les 
rétrolavages. L’air pour contrôler le colmatage est distribué en bas du module sous le 
faisceau de fibres grâce à trois bulleurs. Le débit d’air est mesuré par un débitmètre à 
flotteur (5) modèle SK71 de la Société GF avec une gamme de débit de 0-150 L.h-1 
(Précision environ 3%). Le soutirage du perméat est assuré par une pompe 
volumétrique de type moineau (8) de gamme de débit 0-200 L.h-1 marque PCM. Le 
débit de perméat est mesuré par un débitmètre electromagnétique VARIFLUX 6000 
de chez KROHNE (9) avec une gamme de débit de 0-150 L.h-1 (Précision ± 0,5%).Le 
rétrolavage est déclenché à l’aide d’une pompe centrifuge (7) modèle MH202 de chez 
SALMSON avec une gamme de débit de 0-1500 L.h-1. Le débit de rétrolavage est 
mesuré par un débitmètre à flotteur (6) de 300 à 3000 L.h-1 (Précision environ 4%). 
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Les pressions en haut du module, en bas du module et coté perméat sont mesurées 
par les manomètres BOURDON d’une gamme de 0-1 bar, 0-1 bar et -1+0 bar 
respectivement avec une précision de 1%. 
 
 
Figure 3.2. Le pilote de filtration semi-frontale externe  
(1) Cuve d’alimentation agitée, (2) pompe de circulation, (3) débitmètre de circulation, 
(4) module d’UF, (5) débitmètre d’air, (6) débitmètre de rétrolavage 
(7) pompe de rétrolavage, (8) pompe de perméat, (9) débitmètre de perméat, (10) cuve de perméat 
 
 
3.2.2   LE MODULE D’ULTRAFILTRATION 
 
Suite à nos résultats du Chapitre II, un module prototype M4 a été réalisé par la 
Société Polymem. Il est constitué de fibres creuses en polysulfone assemblées en un 
seul faisceau de fibres libres de surface filtrante 2,77 m2. En M4 chaque fibre est 
bouchée en haut, la partie haute de fibres est donc libre et indépendante. L’empotage 
(avec la résine époxy) se trouve en bas de module. M4 est constitué de fibres ayant un 
diamètre interne de 0,85 mm et externe de 1,4 mm. 
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Le module a une hauteur effective de 780 mm et un diamètre interne de 68 mm. Ce 
module a donc un volume total de 0,0028 m3. Le taux de remplissage du module 
(0,38) est plus élevé que celui des modules M1 à M3 (0,28). Le volume de liquide 
disponible dans M4 est de 0,0018 m3. Il est constitué d’un carter en PVC transparent 
qui permet l’observation visuelle du faisceau de fibres. 
 
3.2.3   LA SUSPENSION MODELE DE PARTICULES 
 
La suspension modèle de particules est la même que celle utilisée dans les 
expériences du Chapitre II. Le protocole de préparation est similaire mais la 
suspension a une concentration dix fois plus faible (1 g.L-1). 
 
3.2.4   LA DEMARCHE EXPERIMENTALE 
 
La perméabilité hydraulique du module est déterminée comme au Chapitre II. Le 
colmatage durant la filtration semi frontale sera étudié avec la méthode d’échelons de 
flux permettant de caractériser plus précisément l’apparition du flux critique, défini 
ici comme le flux de transition entre la limitation au transfert réversible et non 
réversible par variation de flux ou de pression. 
 
La méthode des échelons proposée dans les travaux de Chen et collaborateurs (1997) 
puis d’Espinasse (2002) consiste à alterner des échelons de pression avec des 
variations de pression positives et négatives et d’observer le flux stationnaire atteint. 
Si les flux stationnaires pour une même pression avant et après des créneaux de 
pression sont identiques, le colmatage est dit réversible et le flux imposé sous-
critique. Si les flux pour une même pression avant et après créneaux sont différents, il 
y a eu alors une limitation à la diffusion des particules et une irréversibilité à la 
variation de flux. Le flux correspondant est donc sur-critique. Le flux critique est le 
flux minimal pour lequel une irréversibilité est observée par variation de flux. 
 
Les systèmes immergés fonctionnant souvent à débit constant, nous avons donc 
adapté la méthode originale et proposons d’alterner non pas des échelons de pression 
mais des échelons de flux de perméat. 
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Il faut noter que, pour les systèmes immergés, le flux critique est déterminé 
classiquement par la méthode des échelons croissants de flux [Le Clech et al., 2003; 
Massé, 2004; Lesage, 2005] décrite dans le Chapitre I (cf section 1.3). Avec la 
méthode classique pour des flux de perméat faibles la PTM reste la plupart du temps 
dans un état pseudo stable (cf figure 1.10). A partir d’un certain flux de perméat la 
PTM augmente de façon exponentielle. Avec cette méthode il n’est pas possible 
d’identifier si l’augmentation de la PTM est due à un colmatage réversible ou 
irréversible. 
 
Analysons maintenant l’augmentation de la PTM mais avec la méthode des échelons 
de flux (figure 3.3). Tout comme dans la méthode classique des échelons croissants 
de flux pour des flux de perméat faibles la PTM reste la plupart du temps dans un état 
pseudo stable sur les échelons de flux F1 à F3. Considérons maintenant 
l’augmentation de la PTM sur l’échelon F4. Si en diminuant le flux sur l’échelon F4 et 
en le positionnant sur l’échelon F5 on retrouve la même pression que sur l’échelon F2 
(PTM5=PTM2), l’augmentation de la PTM pendant F4 est alors due au colmatage 
réversible. Regardons maintenant l’augmentation de la PTM sur l’échelon F6. Comme 
précédemment, si en diminuant le flux et en le positionnant sur l’échelon F7 on 
retrouve que la pression est plus importante que sur l’échelon F4 (PTM7>PTM4), 
l’augmentation de la PTM sur l’échelon F6 est alors due à l’apparition d’un dépôt 
irréversible au moins en un point donné de la membrane. Par conséquent, localement 
le flux critique a été dépassé à l’échelon F6. 
 
La durée de chaque palier est fonction du temps de stabilisation du système. On 
considère le système comme stable lorsqu’aucune augmentation de la PTM au cours 
du temps n’est observée. Ainsi lorsque le système est stable la durée des paliers ne 
dépasse pas 15 minutes. Mais lorsque un colmatage est observé la durée des paliers 
peut se prolonger jusqu’à que la PTM redevienne stable. Une fois que le flux limite est 
dépassé la PTM varie de façon continue et ne se stabilise plus. 
 
Les flux de succion testés varient entre 2 et 20 L.h-1.m-2. La PTM a été enregistrée 
chaque minute pendant toute la durée de chaque palier. 
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Figure 3.3. Présentation de la méthode des échelons de flux de perméat 
 
 
3.2.5   DETERMINATION DU REYNOLDS DE MELANGE  
 
Le Reynolds de mélange (Rem) représente le rapport des forces d’inertie sur les 
forces visqueuses quand un mélange diphasique (eau+ air ici) est utilisé. Il est défini 
par la relation: 
 
)20(
)(
C
Lgh
em
UUD
R
°
⋅+⋅
=
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ρ
     (3.1) 
Où 
L
4 SDh
⋅
=       (3.2) 
 
Dh étant le diamètre hydraulique, Ug et UL sont les vitesses superficielles de l’air et du 
liquide respectivement (m.s-1), ρ la densité de la suspension de particules (1006 Kg.m-
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3), µ la viscosité de l’eau (1x10-3 Pa.s), S la surface mouillée (m2) et L le périmètre 
mouillé (m). 
 
3.2.6   DETERMINATION DES VITESSES SUPERFICIELLES D’AIR ET DE LIQUIDE 
 
La vitesse superficielle de la phase gaz ou liquide, notées Ug et UL respectivement, 
correspond à la vitesse qu’aurait la phase s’elle occupait seule toute la section inter-
fibres: 
 
A
QU g =       (3.3) 
 
Où Q est le débit volumique de l’air (m3.s-1) et A résulte de la différence entre la 
surface de la section du module et la surface occupé par les fibres sur une section 
(m2). 
 
Les vitesses d’air testées dans cette étude vont de 0 à 0,15 m.s-1. Les vitesses de 
liquide vont de 0,006 à 0,4 m.s-1. 
 
 
3.3   RESULTATS ET DISCUSSION 
 
 
3.3.1   INFLUENCE DE Qc/Qp A VITESSE SUPERFICIELLE DE L’AIR CONSTANTE ET 
MISE AU POINT DU PROTOCOLE D’EXPLOITATION DES RESULTATS 
EXPERIMENTAUX  
 
Dans un premier temps, nous nous sommes intéressés à évaluer si, pour de faibles 
valeurs de UL, la vitesse de circulation du liquide influence le colmatage, en présence 
d’une aération dans des conditions fixées (Ug = 0,036 m.s-1). Nous avons utilisé la 
méthode des paliers de flux et pour chaque valeur de flux de perméat fixée, le débit de 
circulation a été ajusté de manière à maintenir un rapport Qc/Qp constant. Deux 
valeurs différentes du rapport Qc/Qp ont été étudiées: le débit de circulation, Qc, a été 
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fixé à deux et trois fois le flux de perméat, Qp (un débit de circulation d’une fois le flux 
de perméat correspond à une filtration de type frontal). 
 
3.3.1.1   Analyse des courbes Flux vs PTM et étude des retours de 
pression 
La figure 3.4 montre la première façon de présenter les résultats obtenus. Il s’agit 
tout simplement de la méthode classique qui représente pour les deux conditions 
opératoires le flux de perméat stabilisé en fonction de la PTM. L’évolution du flux de 
perméat à l’eau pure, qui augmente de façon linéaire avec l’augmentation de la 
pression, correspond à la droite de Darcy. Pour les autres conditions nous constatons 
que les deux ratios Qc/Qp suivent la même tendance avec des valeurs très proches. 
Dans les deux cas la courbe expérimentale s’écarte de la droite de Darcy dès les 
premières valeurs mesurables du flux ou de la pression. 
 
 
 
Figure 3.4.Flux de perméat en fonction de PTM pour l’eau et la suspension de bentonite à 1 g.L-1 pour 
Qc/Qp = 2 et 3 avec Ug de 0,036 m.s-1. 
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Sur ce type de représentation trois zones apparaissent. Dans la première zone 
(jusqu’à un peu moins de 0,04 bar dans les deux cas) la pression augmente fortement 
(et quasi proportionnellement) avec le flux de perméat imposé (cf zoom de la zone I 
sur la figure 3.5). De plus le simple retour de flux permet de retrouver la PTM de 
l’échelon précèdent. Dans cette zone (I) la quantité de matière amenée par convection 
vers la surface de la membrane sous l’action du flux de perméat est faible et est 
compensée ou équilibrée par la quantité de matière qui repart vers le sein de la 
solution par diffusion. 
 
 
Figure 3.5. Détail de la zone I: flux de perméat en fonction de PTM pour l’eau et la suspension de 
bentonite à 1 g.L-1 pour QC/Qp = 2 et 3 avec Ug de 0,036 m.s-1. 
 
Dans la deuxième zone (figure 3.4), entre 0,04 bar et 0,05 bar, on constate que lors 
du retour de flux la PTM de l’échelon précèdent est légèrement décalée (environ 
0,005 bar) (cf zoom en figure 3.6 pour Qc/Qp=2) ce qui veut dire que le flux de 
perméat amène une quantité de matière telle que la diffusion devient limitante. Le 
transfert au niveau de la membrane n’est plus stable et indépendant du flux imposé 
mais contrôlé par l’apparition d’un dépôt quelque part à la surface de la membrane. 
On est alors proche des conditions dites critiques où le colmatage devient significatif. 
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Dans la dernière zone, III, (figure 3.4) le décalage de pression avant et après échelon 
de flux est plus significatif (>0,01 bar) montrant que lorsque le flux imposé augmente 
les quantités déposées peuvent devenir supérieures aux quantités rétro-diffusées et 
donc la résistance du dépôt augmente aussi en se développant à la surface 
membranaire. 
 
 
Figure 3.6. Exemple du décalage lors du retour de pression pour Qc/Qp = 2. Suspension de bentonite 
à 1 g.L-1 avec Ug de 0,036 m.s-1. 
 
 
3.3.1.2   Détermination du flux critique et de la résistance 
irréversible 
Les figures antérieures nous donnent une idée du déroulement de la filtration de 
bentonite pour les deux conditions étudiées. L’avantage de cette représentation est de 
nous permettre de visualiser l’écart du flux de la suspension de bentonite par rapport 
au flux à l’eau. Son principal désavantage est la difficulté de déterminer la valeur du 
flux critique. Pour cette raison les résultats sont présentés maintenant sur la figure 
3.7 en termes du ratio résistance de colmatage sur résistance de la membrane 
(Rc/Rm) en fonction du flux de perméat afin de mieux visualiser l’apparition du flux 
critique. 
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Figure 3.7. Evolution du ratio: résistance de colmatage sur résistance de la membrane en fonction du 
flux de perméat. Suspension de bentonite à 1 g.L-1. Ug = 0,036 m.s-1. 
 
Comme avec la représentation précédente, les rapports Qc/Qp de 2 et 3 suivent la 
même tendance avec des valeurs proches. En lisant la figure 3.7 de gauche (en bas) à 
droite (en haut), il semble qu’au début de la filtration le ratio Rc/Rm diminue avec 
l’augmentation du flux jusqu’à une valeur d’environ 5 L.h-1.m-2 dans les deux cas 
étudiés ce qui peut paraître surprenant. 
 
Ici l’originalité de ces expériences est qu’elles sont effectuées à rapport Qc/Qp 
constant, ce qui signifie que quand des paliers de flux sont appliqués, on fait varier 
proportionnellement le Qc. Il semble donc que, pour des faibles valeurs de flux de 
perméat, pour les vitesses de circulation faibles correspondants aux ratio Qc/Qp 
testés, on soit dans une zone où l’épaisseur de la couche limite diffusionnelle est 
importante et les forces de cisaillement et de réentrainement exercées sur les 
particules par le flux de circulation soient insuffisantes pour contrôler le dépôt de 
matière amené vers la paroi par le flux de perméat. Le transfert au travers de la 
membrane est limité par la vitesse de circulation trop faible pour entraîner les 
particules. Dans cette zone, quand le flux de perméat augmente, l’augmentation de la 
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vitesse de circulation permet d’obtenir une couche limite d’épaisseur plus faible, des 
effets de réentrainement des particules plus importants et donc une résistance plus 
faible. 
 
Au delà de la zone de décroissance le rapport de résistances reste constant pendant 
quelques échelons de flux ce qui traduit l’absence d’un dépôt mesurable dans cette 
partie. Ceci signifie que, pour cette gamme de flux de perméat, les vitesses de 
circulation utilisées permettent d’équilibrer l’apport de particules par convection vers 
la paroi membranaire. A partir d’environ 13 et 11 L.h-1.m-2 pour Qc/Qp de 2 et 3 
respectivement un changement de pente est observé et le rapport Rc/Rm augmente 
clairement avec l’augmentation du flux. Au-delà, l’augmentation du rapport de 
résistances est toujours présente lors du retour du flux, ce qui confirme le caractère 
irréversible du colmatage. 
 
L’avantage de présenter les résultats en termes du rapport de résistances (Rc/Rm) est 
bien évidemment de nous donner une idée plus claire de la zone d’apparition du flux 
critique, mais souvent ce type de représentation n’est pas très lisible. 
 
3.3.1.2.1   Résistance irréversible et pression transmembranaire critique 
Pour définir l’apport de la criticité certains auteurs ont proposé le concept de pression 
osmotique critique. La pression osmotique en filtration de particules est un concept 
nouveau introduit par Espinasse (2003). D’après l’auteur, la pression osmotique se 
développe du compartiment le moins concentré (perméat) vers le plus concentré 
(rétentat) et s’oppose en partie à la pression appliquée. L’effet résultant selon l’auteur 
est la diminution de la force agissante et bien évidemment la réduction du flux. 
 
Toutefois ce concept et le principe de sa mesure sont discutables et surtout il est 
nécessaire de pouvoir utiliser des paramètres facilement mesurables et réglables pour 
la gestion du procédé. Ce pourquoi nous avons donc choisi dans cette étude 
d’introduire le concept de pression transmembranaire critique (PTMc). 
 
En fait lors de l’opération à flux constant une résistance additionnelle (Rc) à celle de 
la membrane (Rm) apparaît après colmatage. Ainsi pour chaque flux de perméat 
maintenu stable, une augmentation de la PTM traduit une augmentation de la 
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résistance de colmatage (Rc). La pression transmembranaire critique (PTMc) peut 
être définie comme la pression au delà de laquelle la première résistance irréversible 
(à partir du point B de la figure 3.8) apparaît quelque part sur la surface de la 
membrane. 
 
 
 
Figure 3.8. Principe de la PTMcritique. 
 
 
Lors de la filtration d’eau pure le flux de perméat augmente de façon linéaire avec 
l’augmentation de la pression ce qui correspond à la droite de Darcy (Point A de la 
figure 3.8): 
 
m
m
A R
PTM
Fp
.µ
=      (3.4) 
 
En B l’accumulation de particules est à l’origine d’une résistance irréversible 
(déterminée à partir de la méthode des paliers de flux) additionnelle à la résistance 
originelle de la membrane (Rm) et par conséquent on observe un écart à la droite de 
Darcy: 
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D’après les équations 3.4 et 3.5 le flux de perméat est: 
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Par conséquent la PTMc est égale à: 
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A partir de la valeur de la résistance irréversible (Ri) on peut donc calculer une PTM 
critique (PTMc). 
 
Le rapport des pressions, PTMc/PTMm, est un paramètre qui permet de s’affranchir 
d’un écart éventuel de la PTM de la membrane. 
 
Sous la figure 3.9 les résultats sont présentés en termes des ratios: résistance 
irréversible sur la résistance de la membrane (Ri/Rm) afin de quantifier le degré 
d’irréversibilité de la résistance de colmatage et en termes de la PTM critique sur la 
PTM de la membrane (PTMc/PTMm). 
 
D’après la figure 3.9 on constate dans un premier temps que la Ri est complètement 
négligeable jusqu’à 9 et 11 L.h-1.m-2 pour Qc/Qp de 2 et 3 respectivement tandis que la 
PTMc augmente avec la consigne du flux. Dans un deuxième temps on observe un 
changement de pente de la résistance irréversible à partir de 9 et 11 L.h-1.m-2 pour les 
ratios Qc/Qp 2 et 3 respectivement. A chaque valeur de la Ri correspond une valeur de 
PTMc pour laquelle une augmentation brusque de la PTM avec le flux est observée. 
Au-delà de ces valeurs de flux, quelque part dans la membrane, des phénomènes de 
colmatage irréversible aux variations de pression ou de flux se mettent en place. Les 
deux courbes de PTMc obtenues pour Qc/Qp = 3 et pour Qc/Qp = 2 sont pratiquement 
superposables. On peut observer sur nos courbes qu’il est facile de définir une valeur 
de flux de perméat critique en observant les courbes Ri/Rm en fonction du flux: quand 
le ratio n’est plus négligeable, le flux critique a été dépassé. De manière similaire à 
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chaque valeur de flux critique on peut associer une valeur de PTMc. Avec l’aide de 
cette représentation on considère que le flux critique associé à la transition entre la 
couche de polarisation et le dépôt apparaît donc dans la zone où la première 
résistance de colmatage irréversible est observée entre 9 et 11 L.h-1.m-2 pour le Qc/Qp 
de 2 et entre 11 et 13 L.h-1.m-2 pour un Qc/Qp égal à 3. Les correspondantes valeurs de 
PTMc sont 0,2 et 0,3 bar pour les ratios Qc/Qp de 2 et 3 respectivement. 
 
 
Figure 3.9. Evolution du ratio: résistance irréversible sur résistance de la membrane (Ri/Rm) et de 
PTM critique en fonction du flux. Suspension de bentonite à 1 g.L-1. Ug = 0,036 m.s-1. 
 
 
3.3.2   INFLUENCE DE UL/Ug A REYNOLDS DE MELANGE IDENTIQUE 
 
Maintenant, nous allons examiner si le Reynolds de mélange (Rem, défini dans le 
Chapitre II) est un paramètre pertinent pour caractériser le rôle de l’aération sur la 
performance du module M4. Pour cela deux conditions correspondant à des couples 
différents (UL,Ug )ont été utilisées en maintenant une même valeur de Rem de 54. 
Première condition: UL = 0,031 m.s-1 et Ug = 0,008 m.s-1 (UL/Ug = 3,8). Deuxième 
condition: UL = 0,025 m.s-1 et Ug = 0,015 m.s-1 (UL/Ug = 1,7). 
 
0,000
0,010
0,020
0,030
0,040
0,050
0,060
0,070
0,080
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Flux de perméat (l.h
-1
.m
-2
)
P
T
M
c
 (
b
a
r
)
0
0,2
0,4
0,6
0,8
1
1,2
1,4
1,6
1,8
2
R
i/
R
m
Qc/Qp = 3 Qc/Qp=2
Qc/Qp = 3 Qc/Qp=2
CHAPITRE III    
 
115
Nous constatons dans la figure 3.10 que pour un même Rem (54) dans les deux 
conditions opératoires, les tendances sont similaires dans une première période: la 
PTM augmente proportionnellement au flux de perméat imposé (jusqu’à environ 
0,02 et 0,03 bar pour UL/Ug = 3,8 et 1,7 respectivement. Ensuite les tendances sont 
différentes selon les valeurs de Ug et de UL. Analysons séparément les zones qui 
apparaissent dans les deux courbes. 
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Figure 3.10. Flux de perméat en fonction de PTM pour le flux à l’eau et les flux de la suspension de 
bentonite (1 g.L-1) pour Rem = 54. 
Première condition: UL = 0,031 m.s-1 et Ug = 0,008 m.s-1 (UL/Ug = 3,8). 
Deuxième condition: UL = 0,025 m.s-1 et Ug = 0,015 m.s-1 (UL/Ug = 1,7). 
 
Pour le couple UL/Ug = 1,7, les flux de perméat sont supérieurs à ceux obtenus avec 
UL/Ug = 3,8. Ceci est autant visible pour une PTM entre 0,02 et 0,09 bar. En plus de 
la première zone de linéarité on observe deux zones comme dans la figure 3.4. Dans 
la deuxième zone le décalage lors du retour de flux par rapport à l’échelon précèdent 
est légèrement supérieur (<0,003 bar) pour devenir plus significatif (>0,01 bar) dans 
la dernière zone. En ce qui concerne UL/Ug = 3,8 après la zone de linéarité un 
changement drastique de pente est constaté. La PTM de l’échelon précèdent n’est 
CHAPITRE III    
 
116
plus retrouvée et le décalage lors du retour de flux est très significatif (>0,02 bar) dès 
de faibles PTM. 
 
La figure 3.11 présente en fonction du flux de perméat (a) l’évolution du rapport: 
résistance de colmatage sur la résistance de la membrane (Rc/Rm) et (b) l’évolution 
du rapport: résistance irréversible sur résistance de la membrane (Ri/Rm) et 
l’évolution de la PTMc. 
 
Comme précédemment, le rapport de résistances Rc/Rm figure 3.11 (a) reste constant 
pendant quelques échelons de flux ce qui signifie que le dépôt est négligeable. Pour 
UL/Ug = 3,8 le rapport de résistances augmente plus tôt (à partir de 7 L.h-1.m-2). Au-
delà de cette valeur la résistance de colmatage augmente d’autant plus rapidement 
que le flux augmente. De plus la résistance ne change pas lors de la diminution du 
flux de perméat ce qui montre le caractère irréversible du colmatage. En ce qui 
concerne UL/Ug = 1,7,  le changement de pente est observé plus tardivement (à partir 
de 9 L.h-1.m-2) avec une résistance qui reste constante lors du retour du flux. 
 
Maintenant analysons les résultats en termes de résistance irréversible pour 
quantifier le degré d’irréversibilité de la résistance de colmatage et en termes de PTM 
critique. D’après la figure 3.11 (b) pour UL/Ug = 3,8 on constate que la PTM critique 
est de 0,022 bar. Ensuite une augmentation brusque de la résistance irréversible avec 
la consigne du flux montre l’apparition du premier flux critique entre 5 et 8 L.h-1.m-2. 
 
En ce qui concerne UL/Ug = 1,7 la résistance irréversible est complètement 
négligeable jusqu’à 7 L.h-1.m-2. La PTM critique est de 0,018 bar. Après cette période 
de résistance nulle, la résistance irréversible augmente doucement avec le flux. On 
considère alors que le flux critique apparaît entre 7 et 9 L.h-1.m-2. 
 
D’après les résultats il semble que pour une valeur identique de Rem les phénomènes 
de colmatage sont complètement différents pour les deux conditions opératoires. 
D’autres paramètres hydrodynamiques doivent donc être plus pertinents pour décrire 
le système. 
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Figure 3.11. Evolution de (a) Rc/Rm et (b) Ri/Rm (trait continu) et de PTMc (trait pointillé) en fonction 
du flux de perméat. Suspension de bentonite à 1 g.L-1. Rem = 54. 
Première condition: UL = 0,031 m.s-1 et Ug = 0,008 m.s-1 (UL/Ug = 3,8). 
Deuxième condition: UL = 0,025 m.s-1 et Ug = 0,015 m.s-1 (UL/Ug = 1,7). 
 
Afin de mieux comprendre l’origine de la différence en termes de performance 
lorsque le Rem est le même dans les deux conditions opératoires nous avons visualisé 
CHAPITRE III    
 
118
et enregistré une vidéo de l’écoulement gaz-liquide du faisceau de fibres (figure 3.12). 
On observe que pour un même Rem dans les deux conditions étudiées, l’écoulement 
d’air est tout à fait différent. Pour le rapport UL/Ug = 3,8 on distingue clairement un 
régime à bulles de gaz dispersées dans le liquide. De plus, le mouvement des fibres et 
la turbulence induits par les bulles d’air de petite taille ne semblent pas être 
significatifs. Lorsque la vitesse superficielle de gaz augmente (UL/Ug = 1,7) le 
phénomène de coalescence apparaît. De grosses bulles se forment du fait de 
l’augmentation de la fréquence de coalescence des bulles et l’écoulement est 
caractérisé par une succession de poches de gaz et de bouchons de liquide. 
 
  
  
Figure 3.12. Mouvement des fibres pour la filtration semi frontale externe d’une suspension de 
bentonite à 1 g.L-1 pour deux différentes conditions donnant un même Rem de 54. 
A gauche: UL = 0,031 m.s-1 et Ug = 0,008 m.s-1 (UL/Ug = 3,8). 
A droite: UL = 0,025 m.s-1 et Ug = 0,015 m.s-1 (UL/Ug = 1,7). ∆t entre les images = 1s. 
 
Ce régime à poches semble être responsable de la turbulence et du mouvement 
important des fibres induit par les bulles d’air. Les forces élevées de cisaillement à la 
surface de la membrane et le frottement des fibres entre elles peuvent entraîner ainsi 
le retour d’une quantité importante de matière en suspension au sein du fluide. Le 
résultat final est l’influence positive sur l’efficacité du procédé de filtration. 
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3.3.3   COMPARAISON DU MODULE M4 ET DU MODULE M2 EN TERMES D’EFFICACITE 
D’AERATION 
 
Dans le Chapitre II nous avons observé que le module M2 (Di = 0,3- mm, 
arrangement des fibres en U, multifaisceaux) est plus sensible au colmatage en 
comparaison avec le module M1 dont la seule différence réside dans l’arrangement de 
fibres. En début de ce Chapitre III, nous avons utilisé le module M4 issu des 
propositions faites au Chapitre II. Dans ce paragraphe nous évaluerons avec la 
procédure mise en place en 3.3.1.2.1 la performance du module M2 travaillant en 
filtration semifrontale externe. Le but de cette démarche est de vérifier si la 
sensibilité au colmatage du module M2 est liée aux caractéristiques de filtration 
(concentration de la suspension, contraintes hydrodynamiques et/ou aux 
caractéristiques intrinsèques du module (diamètre, perméabilité et arrangement de 
fibres). De plus ces résultats nous permettront de comparer les performances des 
modules M2 et M4 dans des conditions similaires. 
 
Pour cela des expériences avec une suspension de bentonite à 1 g.L-1 ont été menés en 
filtration semifrontale externe. La vitesse superficielle de liquide a été maintenue 
constante à 0,025 m.s-1 et l’influence du débit d’air sur le rapport de résistances 
(Ri/Rm) et sur la PTM critique a été mise en évidence. 
 
La figure 3.13 montre l’évolution du rapport résistance irréversible sur la résistance 
de la membrane (Ri/Rm) et de la PTM critique en fonction du flux de perméat pour les 
deux vitesses superficielles de gaz étudiées (0,057 et 0,099 m.s-1). 
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Figure 3.13. Evolution de Ri/Rm (trait continu) et de PTMc (trait pointillé) en fonction du flux de 
perméat. Suspension de bentonite à 1 g.L-1 avec une vitesse du liquide constante de 0,037 m.s-1 et 
vitesse de l’air variable: 0,057 et 0,099 m.s-1. Module 2. 
 
 
Nous observons que, quel que soit le débit d’air injecté la résistance irréversible est 
complètement nulle jusqu’à environ 4 L.h-1.m-2. La PTM critique est de l’ordre de 
0,026 bar pour le débit d’air le plus faible (ug=0,057 m.s-1) et 0,024 bar pour 
ug=0,099 m.s-1. Ensuite le rapport Ri/Rm augmente brusquement avec la consigne du 
flux. On considère alors que le premier flux critique apparaît très tôt entre 4 et 5 L.h-
1
.m-2 pour les deux conditions étudiées. 
 
De toute évidence le module M2 est plus sensible au colmatage que le module M4 
comme le montre la figure 3.14 car le colmatage irréversible apparait à des très faibles 
flux de perméat dans les mêmes conditions opératoires. Pour le module M2, le flux 
critique se trouve entre 4 et 5 L.h-1.m-2 même pour un débit d’air élevé tandis que 
pour le module M4 le flux critique est trois fois plus élevé pour la vitesse de l’air de 
0,057 m.s-1 et presque quatre fois pour 0,099 m.s-1 d’air. L’ordre de grandeur de la 
PTM critique reste toujours plus élevé pour le module M4. 
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Figure 3.14. Ri/Rm (trait continu) et PTMc (trait pointillé) en fonction du flux de perméat. Suspension 
de bentonite à 1 g.L-1 avec une vitesse du liquide constante de 0,037 m.s-1 et vitesse de l’air variable: 
0,057 et 0,099 m.s-1. Module M2 et Module M4. 
 
Ces résultats permettent de confirmer l’intérêt du module M4 par rapport aux 
modules à fibres en U. 
 
 
3.3.4  EFFET DE LA VITESSE SUPERFICIELLE DU LIQUIDE ET DE LA VITESSE 
SUPERFICIELLE DE GAZ 
 
Pour compléter l’étude sur l’influence de l’aération et de la vitesse de liquide, et 
voyant que le Rem n’est pas le paramètre pertinent pour décrire les performances du 
système, nous avons décidé d’étudier l’influence des vitesses superficielles du gaz et 
du liquide, notés Ug et UL respectivement, pour des gammes de variation importantes 
de ces paramètres. Pour trois valeurs de UL différentes entre 0,01 et 0,04 m.s-1 nous 
avons fait varier la vitesse superficielle du gaz, Ug, entre 0,015 et 0,018 m.s-1. Nous 
allons examiner successivement les résultats obtenues pour chaque vitesse de 
circulation de liquide puis nous synthétiserons les résultats. 
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3.3.4.1   Faible vitesse de liquide (UL = 0,012 m.s-1) 
La figure 3.15 montre l’influence de la vitesse superficielle de l’air sur le flux de 
perméat pour une vitesse du liquide constante de 0,012 m.s-1. 
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Figure 3.15. Flux de perméat en fonction de PTM pour le flux à l’eau et les flux d’une suspension de 
bentonite à 1 g.L-1 avec une vitesse du liquide constante de 0,012 m.s-1 et une vitesse de l’air variable: 
0,015, 0,036, et 0,057 m.s-1. Module 4. 
 
Dans la figure 3.15 apparaissent les trois zones typiques de ce type de courbe. La 
longueur de chaque zone est dépendante de l’intensité d’aération imposée. Par 
exemple, la première zone  s’étale jusqu’à environ 0,02 bar pour des vitesses 
superficielles d’aération faibles (0,015 et 0,036 m.s-1) et jusqu’à autour de 0,045 bar 
pour une vitesse de l’air importante (0,057 m.s-1). Ensuite dans la deuxième zone le 
décalage lors du retour de pression par rapport à l’échelon précèdent est à peu près le 
même pour les trois conditions d’opération (0,002 bar). La différence reste toujours 
la valeur de flux à laquelle le changement de pente est observé. Plus l’intensité 
d’aération est élevée plus la valeur du flux est élevée. Le changement de pente 
apparait à partir d’environ 7 L.h-1.m-2 lorsque la vitesse superficielle de l’air est faible 
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(0,015 et 0,036 m.s-1) et presque deux fois plus élevé (autour de 14 L.h-1.m-2) lorsque 
la vitesse de l’air est importante (0,057 m.s-1). 
 
La figure 3.16 montre en fonction du flux de perméat pour les trois vitesses 
superficielles de l’air  (a) l’évolution du rapport: résistance de colmatage sur 
résistance de la membrane (Rc/Rm) et (b) l’évolution du rapport: résistance 
irréversible sur la résistance de la membrane (Ri/Rm) et l’évolution de la PTMc. 
 
La figure 3.16 (a) montre que, en général, dans la représentation du rapport de 
résistances trois périodes sont observables: une première période de diminution, 
suivie d’une période de stabilisation avant une dernière période d’augmentation. 
Comme précédemment, la durée de chaque période dépend de la contrainte générée 
par l’intensité de l’aération. Dans les deux premières périodes, le colmatage 
irréversible est absent tandis que le passage à la dernière période renseigne sur le 
caractère irréversible du colmatage. Ici la résistance de colmatage augmente d’autant 
plus rapidement que le flux augmente dans cette zone. Pour une vitesse du liquide 
constante de 0,012 m.s-1, lorsque la vitesse de l’air est faible (<0,036 m.s-1) le rapport 
de résistances augmente très tôt (dès environ 7 L.h-1.m-2). Le changement de pente 
est observé plus tard (à partir de 14 L.h-1.m-2) lorsque la vitesse de l’air est 
significative (0,057 m.s-1). 
 
Maintenant quantifions le degré d’irréversibilité de la résistance de colmatage. 
D’après la figure 3.16 (b), on constate que lorsque la vitesse de l’air est faible (0,015 
m.s-1) la résistance irréversible est complètement nulle jusqu’à 7 l.h-1.m-2. La PTM 
critique est de 0,026 bar. On considère l’apparition du premier flux critique dans la 
zone entre 7 et 9 L.h-1.m-2. Lorsque l’on augmente la vitesse de l’air à 0,036 m.s-1 la 
période de nullité de la résistance irréversible s’étale jusqu’à 9 L.h-1.m-2. La PTM 
critique est de 0,026 bar. Le premier flux critique pour cette condition apparaît entre 
9 et 11 L.h-1.m-2. Lorsque le débit d’air est important (ug=0,057 m.s-1) la période de 
nullité de la résistance irréversible est décalée de 5 L.h-1.m-2. La PTM critique est plus 
élevée de 0,05 bar. Le premier flux critique pour cette condition apparaît entre 14 et 
16 L.h-1.m-2. 
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Figure 3.16. (a) Rc/Rm en fonction du flux de perméat et (b) Ri/Rm (trait continu) et PTMc (trait 
pointillé) en fonction du flux de perméat. Suspension de bentonite à 1 g.L-1 avec une vitesse du liquide 
de 0,012 m.s-1 et une vitesse de l’air variable: 0,015, 0,036, et 0,057 m.s-1. 
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3.3.4.2   Vitesse de liquide moyenne (UL = 0,025 m.s-1) 
Maintenant nous allons vous présenter les résultats obtenus pour une vitesse 
superficielle de liquide deux fois plus élevée que dans le cas précédent de UL = 0,025 
m.s-1. La figure 3.17 montre la variation du flux à l’eau et celle du flux de perméat 
pour six différentes vitesses superficielles de gaz. 
 
Dans la figure 3.17 apparaissent les trois zones typiques de ce type de courbe. Comme 
a été déjà vérifié auparavant, la longueur de la zone où la couche de polarisation est 
négligeable augmente d’autant plus que le débit d’aération augmente. Ainsi la zone 
s’étale jusqu’à environ 0,02 bar pour des vitesses superficielles de l’air faibles (0,015 
et 0,036 m.s-1) et jusqu’à autour de 0,08 et 0,1 bar pour les vitesses plus élevées 
(0,152 et 0,184 m.s-1). 
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Figure 3.17. Flux de perméat en fonction de PTM pour le flux à l’eau et les flux en  filtration semi 
frontale externe d’une suspension de bentonite à 1 g.L-1 avec une vitesse superficielle de liquide de 
0,025 m.s-1 et une vitesse superficielle de l’air variable entre 0,015 et 0,184 m.s-1. 
 
 
La figure 3.18 montre en fonction du flux de perméat pour les six vitesses d’aération 
étudiées l’évolution des rapports: (a) résistance de colmatage sur résistance de la 
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membrane (Rc/Rm) et (b) résistance irréversible sur la résistance de la membrane 
(Ri/Rm) et l’évolution de la PTMc. 
 
La figure 3.18 (a) montre que la réponse du système de filtration est complètement 
différente pour les vitesses d’aération faibles (<0,057 m.s-1) en comparaison avec les 
vitesses d’aération élevées (à partir de 0,099 m.s-1). Pour une vitesse superficielle du 
liquide constante de 0,025 m.s-1, la période de diminution du ratio Rc/Rm est d’autant 
plus élevée que la vitesse ug est importante. De plus, lorsque ug est faible (<0,057 m.s-
1) le rapport de résistances augmente très tôt avec le flux (dès environ 8 L.h-1.m-2). Par 
contre, lorsque ug devient importante (>0,099 m.s-1) le changement de pente est 
presque imperceptible et le rapport de résistances est plus faible qu’au début de la 
filtration. 
 
Le degré de réversibilité de la résistance au colmatage est représenté dans la figure 
3.18 (b). On observe que la résistance irréversible est complètement nulle jusqu’à 7 
L.h-1.m-2 pour des vitesses superficielles de l’air faibles (<0,057 m.s-1) et deux fois plus 
élevée pour ug supérieure à 0,099 m.s-1. Après la période de résistance nulle, plus ug 
est faible et plus la résistance irréversible augmente brusquement avec la consigne du 
flux. La PTM critique et le flux critique ont tendance à augmenter avec la vitesse 
superficielle de l’air (tableau 3.1). 
 
 
Tableau 3.1. Flux et PTM critiques en fonction de la vitesse superficielle de l’air. UL = 0,025 m.s-1 
Ug  (m.s-1) 0,015 0,036 0,057 0,099 0,152 0,184 
PTM critique (Bar) 0,018 0,021 0,026 0,035 0,038 0,034 
Flux critique (L.h-1.m-2) 7-9 7-9 11-14 14-18 14-18 11-14 
 
D’après la figure 3.18 on considère que le premier flux critique apparaît entre 7 et 9 
L.h-1.m-2 pour ug entre 0,015 et 0,036 m.s-1, entre 11 et 14 L.h-1.m-2 pour 0,057 et 0,184 
m.s-1 et entre 14 et 18 L.h-1.m-2 pour 0,099 et 0,0152 m.s-1. Il semble qu’au-delà d’une 
vitesse superficielle de l’air de 0,152 m.s-1 l’effet positif de l’air n’est plus observable. 
Ce même phénomène a été observé dans la première partie de ce chapitre lors du 
choix d’un module d’ultrafiltration et une discussion plus approfondie sur le sujet a 
été abordée. 
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Figure 3.18. (a) Rc/Rm et de (b) Ri/Rm en fonction du flux de perméat. Suspension de bentonite à 1 g.L-
1 avec une vitesse du liquide constante de 0,025 m.s-1 et une vitesse superficielle de l’air variable:  
entre 0,015 et 0,184 m.s-1 .Module 4. 
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3.3.4.3   Forte vitesse de liquide (UL = 0,037 m.s-1) 
Finalement nous allons présenter les résultats obtenus lorsque la vitesse du liquide 
est supérieure d’un facteur 3 (UL = 0,037 m.s-1) par rapport à la plus faible valeur 
(figure 3.19). 
 
 
0
3
6
9
12
15
18
21
24
27
0 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08
PTM (bar)
F
lu
x
 (
L
.h
-1
.m
-2
)
Eau
Ug = 0,01 5
Ug = 0,036
Ug = 0,099
 
Figure 3.19. Flux de perméat en fonction de PTM pour le flux à l’eau et les flux en filtration semi 
frontale externe d’une suspension de bentonite à 1 g.L-1 avec une vitesse superficielle de liquide de 
0,037 m.s-1 et une vitesse superficielle de gaz variable entre 0,015 et 0,099 m.s-1. 
 
 
Dans la figure 3.19, où sont présentées la variation du flux à l’eau et celle du flux de 
perméat en fonction de la pression, apparaissent les trois zones typiques de ce type de 
courbe. On vérifie une fois de plus que la longueur de la zone où la couche de 
polarisation est négligeable augmente d’autant plus que la vitesse d’aération 
augmente. Ainsi la zone s’étale à moins de 0,02 bar pour la vitesse d’aération la plus 
faible (0,015 m.s-1) et à plus de 0,02 bar pour la vitesse de l’air la plus élevée, soit 
0,099 m.s-1. 
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La figure 3.20 montre en fonction du flux de perméat pour les vitesses d’aération 
étudiées l’évolution des rapports: (a) résistance du colmatage sur résistance de la 
membrane (Rc/Rm) et (b) résistance irréversible sur résistance de la membrane 
(Ri/Rm) et l’évolution de la PTMc. 
 
Comme précédemment la tendance se confirme, pour une vitesse du liquide 
constante de 0,037 m.s-1, d’abord, la période de diminution du ratio Rc/Rm est 
d’autant plus élevée que la vitesse de l’air est importante et en plus, le rapport de 
résistances augmente très tôt avec le flux (dès environ 6 L.h-1.m-2) pour une vitesse de  
l’air faible (0,015 m.s-1). Pour une vitesse de l’air importante (0,099 m.s-1) le 
changement de pente est presque imperceptible et le rapport de résistances est plus 
faible qu’au début de la filtration. 
 
On observe dans la figure 3.20 (b) que la résistance irréversible est complètement 
nulle jusqu’à 5 L.h-1.m-2 pour une faible ug (0,015 m.s-1) et un peu plus élevée pour les 
vitesse de l’air supérieures à 0,036 m.s-1. Après la période de nullité, plus la vitesse de 
l’air est faible et plus la résistance irréversible augmente brusquement avec la 
consigne du flux. En ce qui concerne la PTM critique celle-ci diminue avec la vitesse 
d’aération de telle sorte que pour une vitesse de 0,015 m.s-1 la PTMc est de 0,023 bar, 
tandis que pour les vitesses de 0,036 et 0,99 m.s-1 la PTMc est de 0,019 bar. 
 
D’après la figure 3.20 (b) on considère que le premier flux critique apparaît entre 5 et 
7 L.h-1.m-2 pour ug=0,015 m.s-1 et entre 7 et 9 L.h-1.m-2 pour 0,036 et 0,099 m.s-1. Il 
semble qu’au-delà de ug= 0,036 m.s-1 l’effet de l’aération n’as pas d’influence sur le 
flux critique. 
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Figure 3.20. (a) Rc/Rm en fonction du flux de perméat et (b) Ri/Rm (trait continu) et PTMc (trait 
pointillé) en fonction du flux de perméat. Suspension de bentonite à 1 g.L-1 avec une vitesse du liquide 
constante de 0,037 m.s-1 et une vitesse de l’air variable: 0,015, 0,036, et 0,099 m.s-1. 
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3.3.5   SYNTHESE SUR L’EFFET DE LA VITESSE SUPERFICIELLE DE L’AIR SUR LE 
FLUX CRITIQUE ET LA PTMc 
 
Il est intéressant d’observer l’effet du débit d’air sur le flux critique. Les figures 3.21 et 
3.22 rassemblent tous les résultats obtenus pour le flux critique et pour la PTM 
critique en fonction de la vitesse superficielle de l’air (figure 3.21) et du Reynolds de 
mélange (figure 3.22) pour les trois vitesses superficielles de liquide étudiées (0,012, 
0,025 et 0,037 m.s-1). 
 
Nous observons d’abord qu’il existe une relation de proportionnalité entre le flux 
critique et la vitesse superficielle de l’air et de même entre la PTMc et la vitesse 
superficielle de l’air. Ceci confirme que l’air a un effet positif sur le flux critique. Par 
exemple pour la vitesse superficielle de liquide la plus faible (0,012 m.s-1) on passe de 
9 à 14 L.h-1.m-2 lorsque l’on multiplie par quatre la vitesse de l’air (de 0,015 à 0,057 
m.s-1). Lors de l’augmentation de la vitesse superficielle de liquide d’un facteur deux 
(0,025 m.s-1) le flux critique augmente de 100% (passe de 9 à 18 L.h-1.m-2) lorsque le 
débit d’air est 10 fois plus élevé (de 0,015 à 0,152 m.s-1). Pour la vitesse superficielle 
de liquide trois fois plus importante (0,037 m.s-1) le gain du flux critique avec 
l’aération est observable mais moins significatif. Le flux critique seul augmente de 
22% (passe de 7 à 9 L.h-1.m-2) lorsque l’on passe de 0,015 à 0,099 m.s-1. 
 
De plus nous observons que pour une vitesse superficielle de liquide donnée la PTMc 
et le flux critique suivent la même tendance et ceci quelle que soit la vitesse 
superficielle de l’air. 
 
La figure 3.22 démontre ce qui nous avions déjà observé auparavant (cf section 3.3.2) 
pour des Reynolds de mélange équivalents les phénomènes de colmatage sont 
complètement différents et par conséquent le Rem n’est pas un paramètre pertinent 
pour décrire les performances de système. Par exemple, pour un Rem d’environ 100, 
nous avons deux conditions hydrodynamiques différentes: 1) UL = 0,037 m.s-1 et Ug = 
0,036 m.s-1 et 2) UL = 0,012 m.s-1 et Ug = 0,057 m.s-1. Il semble que la combinaison 
faible vitesse de liquide et forte vitesse de l’air(deuxième condition) donne comme 
résultats un flux critique et une PTMc bien plus élevés (17 L.h-1.m-2 et 0,05 bar 
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respectivement) en comparaison à celle (première condition) ayant une forte vitesse 
de liquide et une faible vitesse de l’air (10 L.h-1.m-2 et 0,03 bar respectivement). 
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Figure 3.21. Flux critique et de  PTM critique en fonction de la vitesse superficielle de l’air pour trois 
vitesses superficielles de liquide (0,012, 0,025 et 0,037 m.s-1) 
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Figure 3.22.Flux critique et de PTM critique en fonction de Rem pour trois vitesses superficielles de 
liquide (0,012, 0,025 et 0,037 m.s-1) 
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Ensuite la figure 3.23 nous montre aussi qu’à partir d’une certaine vitesse de l’air 
l’effet positif de l’air sur le flux critique n’est plus observable (notamment dans 
l’expérience réalisée avec 0,025 m.s-1). Pour finir, si le flux critique augmente avec le 
la vitesse de l’air dans une certaine gamme nous observons qu’il diminue légèrement 
avec l’augmentation de la vitesse superficielle de liquide quel que soit la vitesse d’air 
imposée (figure 3.23). 
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Figure 3.23. Flux critique en fonction de la vitesse superficielle de liquide pour différentes vitesses 
superficielles d’aération. 
 
Des résultats similaires ont été trouvés par Chang et Fane, (2000) lors de la filtration 
tangentielle (UL = 0,1, 0,2 et 0,4 m.s-1) à l’intérieur de fibres creuses (0,2 µm) d’une 
suspension de levure (5 g.L-1). Les résultats expérimentaux révèlent que l’injection 
d’air (Ug = 2 et 4 m.s-1) diminue l’augmentation de la résistance à la filtration tout 
comme dans notre étude. De plus les auteurs ont observé une diminution de la 
résistance plus significative pour les vitesses de liquide les plus faibles. Après deux 
heures de filtration l’augmentation du flux a été de 50 et 94% à 0,4 et 0,2 m.s-1 
vitesses de liquide respectivement. Les auteurs ont trouvé que les pertes de charge 
sont plus importantes et augmentent plus rapidement lorsque la vitesse de liquide 
augmente en comparaison avec l’augmentation de la vitesse de gaz. Ceci indique que 
CHAPITRE III    
 
134 
la circulation de liquide exerce un effet dominant sur le cisaillement à la surface des 
fibres. 
 
D’autres auteurs ont aussi observé l’impact négatif de la vitesse du liquide sur 
l’écoulement gaz-liquide [Cui et Wright, 1996]. L’ultrafiltration d’une suspension de 
dextrane a montré que l’effet positif de l’air disparaît lorsque le Reynolds est 
supérieur à 2000. Pour l’ultrafiltration de levure Mercier Bonin et collaborateurs 
(1998) ont montré que lorsque la vitesse de liquide dépasse 1 m.s-1 l’injection d’air 
dans les fibres n’as aucun effet sur l’amélioration du flux. Ce phénomène suggère que 
des vitesses élevées de liquide en écoulement interne dans les fibres diminuent l’effet 
positif de l’injection d’air. 
 
Dans notre cas pour un écoulement externe aux fibres l’effet négatif de la vitesse de 
liquide peut être attribué à la turbulence exercée par le liquide qui modifie la 
structure des poches d’air. Nous avons observé que pour un débit d’air donné à 
mesure que la vitesse de liquide augmente des grosses poches de gaz déformées 
apparaissent pour tout de suite après se dissocier et former des petites bulles (figure 
3.24) on passe donc en augmentant la vitesse superficielle du liquide d’un écoulement 
à poches efficace à un écoulement fines bulles moins efficace. Bien évidement le 
mouvement des fibres est aussi affecté car lorsque l’on augmente le débit d’air le 
mouvement des fibres augmente mais diminue avec l’augmentation de la vitesse de 
liquide. 
 
   
Figure 3.24. Visualisation des poches de gaz pour une vitesse superficielle de gaz de 0,035 m.s-1 et 
vitesses superficielles de liquide variables. De gauche à droite: UL = 0,012, 0,025 et 0,037 m.s-1. 
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3.3.6   DISTRIBUTION DU TEMPS DE SEJOUR (DTS) 
 
Afin de mettre en évidence certains défauts caractéristiques de l’écoulement pour 
essayer de comprendre le comportement inverse du flux critique lorsque l’on 
augmente la vitesse de circulation de liquide nous avons examiné les courbes de la 
distribution du temps de séjour du liquide (DTS) en fonction de la vitesse 
superficielle du liquide et de l’air. 
 
La DTS est déterminée expérimentalement par l’injection d’un traceur dans le 
module à un temps zéro, l’évolution de sa concentration en sortie est mesurée par la 
suite en fonction du temps. Dans cette étude l’injection du traceur est réalisée par 
impulsion de DIRAC qui consiste à injecter le traceur pendant un temps très court 
devant le temps de passage de liquide. Une solution saline a été utilisée comme 
traceur (NaCl) à une concentration de 10 g.L-1. Elle est injectée dans le point d’entrée 
du liquide. La courbe DTS correspond à l’évolution de la concentration en sel à la 
sortie du module. Les variations de la conductivité sont relevées par une sonde 
conductimétrique et un conductimètre analogique. Les courbes DTS ainsi obtenues 
sont caractérisées par la moyenne (temps de séjour moyen) µ, et la variance σ2. 
 
 
3.3.6.1   Courbes DTS pour UL = 0,012 m.s-1 
Nous allons examiner les deux grandeurs caractéristiques de la distribution des 
temps de séjour du liquide: la moyenne (µ, ou temps de séjour moyen) et la variance 
(σ2) pour la vitesse de circulation de liquide de 0,012 m.s-1 en fonction de la vitesse de 
l’air. 
 
Nous observons (tableau 3.2) que la moyenne de la distribution est supérieure au 
temps de passage (τ) pour des vitesses superficielles d’air comprises entre 0 et 0,036 
m.s-1 .Ceci pourrait nous indiquer l’absence de zones mortes dans le module mais les 
allures des courbes doivent confirmer cette hypothèse car des incertitudes liées à la 
mesure doivent être prises en compte. Pour les vitesses superficielles d’air les plus 
élevées (>0,078 m.s-1) la moyenne est légèrement inférieure au temps de passage 
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indiquant l’apparition de zones des échanges lents. Ceci peut être dû à la formation 
de chemins préférentiels lors que le débit d’air est trop élevé. D’après les valeurs 
expérimentales de la variance (tend vers zéro) il semble que le module M4 se 
comporte comme un réacteur à écoulement piston où toutes les molécules traversent 
le réacteur à la même vitesse et y séjournent le même temps. 
 
Tableau 3.2. Moyenne et variance pour UL = 0,012 m.s-1 en fonction de la vitesse superficielle d’air 
Ug   (m.s-1) 0 0,015 0,036 0,078 0,099 
µ 105 189 102 66 80 
µ/τ 1,5 1,5 1,5 0,7 0,8 
σ2 0,3 0 ,4 0,4 0,4 0,5 
 
Nous allons maintenant examiner l’allure des courbes DTS obtenues en fonction du 
débit d’air (figure 3.25). 
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Figure 3.25. Distribution de temps de séjour expérimental pour une vitesse de circulation de liquide 
constante de 0,012 m.s-1 en fonction de la vitesse superficielle d’air 
 
D’après la figure 3.25 nous observons que la traînée de la courbe est plus prononcée 
lorsque la vitesse superficielle de gaz diminue indiquant que le traceur met plus de 
temps pour ressortir pour les débits faibles. Ceci est un indicateur d’une zone 
stagnante ou des échanges lents pour les débits d’air faibles. Dans cette condition le 
fluide contenu dans ces zones est peu accessible au débit principal et échange 
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lentement avec les autres parties du réacteur. L’analyse des courbes indique que 
lorsque la vitesse de l’air augmente (> 0,078 m.s-1) le module fonctionne encore avec 
quelques zones d’échanges lents (présence moins significative de la traînée des 
courbes). 
 
3.3.6.2   Courbes DTS pour UL = 0,025 m.s-1 
Le tableau 3.3 récapitule les valeurs de la moyenne et la variance pour la vitesse de 
circulation de liquide de 0,025 m.s-1 en fonction du débit d’air. 
 
Tableau 3.3. Moyenne et variance pour UL = 0,025 m.s-1 en fonction de la vitesse superficielle d’air 
Ug   (m.s-1) 0 0,015 0,036 0,078 0,099 
µ 95 150 96,2 41,5 29,9 
µ/τ 1,5 1,5 1,5 0,8 0,6 
σ2 0,2 1 0,4 0,4 0,5 
 
Comme précédemment la moyenne de la distribution est dans tous les cas très 
supérieure au temps de passage (τ) par conséquent il n’y a pas de zones mortes dans 
le module sauf pour les vitesses d’air élevées (> 0,078 m.s-1). La variance tend 
toujours vers zéro pour les vitesses d’air à partir de 0,036 m.s-1 ce qui montre que le 
module M4 se comporte comme un système à écoulement piston. Pour le débit d’air 
le plus faible (0,015 m.s-1) la valeur de la variance est exactement 1 ce qui pourrait 
indiquer que dans le module la composition est maintenue uniforme dans tout le 
volume et que la distribution des temps de séjour va de zéro à l’infini, c’est à dire qu’il 
se comporte comme un réacteur parfaitement agité. Toutefois il faut être prudent 
avec cette valeur de variance qui peut résulter d’une incertitude introduite (C,t) en fin 
de courbe. 
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Figure 3.26. Distribution de temps de séjour expérimental pour une vitesse de circulation de liquide 
constante de 0,025 m.s-1 en fonction du débit d’aération 
 
En ce qui concerne l’allure des courbes DTS nous observons que pour la vitesse de 
l’air la plus faible (0,015 m.s-1) un grand pic sort quelques instants après l’injection du 
traceur (figure 3.26). Cela correspond à un court-circuit où une fraction du débit 
entrant sort quasi instantanément (passage préférentiel) sous forme d’impulse sans 
avoir été en contact avec le fluide. Pour des vitesses ug de 0,015 et 0,036 m.s-1 la 
traînée de la courbe est observée indiquant une zone stagnante ou des échanges lents 
dans le module. L’analyse des courbes indique que lorsque ug augmente (>0,078 m.s-
1) le réacteur ne présente ni zones mortes ni court circuit. 
 
3.3.6.3   Courbes DTS pour UL = 0,037 m.s-1 
Les résultats des valeurs de la moyenne (µ, ou temps de séjour moyen) et la variance 
(σ2) pour la vitesse de liquide de 0,037 m.s-1 en fonction de la vitesse de l’air sont 
montrés dans le tableau 3.4. 
 
Un fois de plus la moyenne de la distribution, toujours supérieure au temps de 
passage (τ) indique l’absence de zones mortes dans le module. La variance reste très 
variable, elle tend vers zéro pour les vitesses d’air extrêmes (> 0,057 m.s-1) en 
s’approchant d’un écoulement piston. 
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Tableau 3.4. Moyenne et variance pour UL = 0,037 m.s-1 en fonction de la vitesse superficielle d’air 
Ug   (m.s-1) 0 0,015 0,036 0,057 0,078 
µ 56,6 66,5 64,9 48,6 30,3 
µ/τ 1,6 1,8 1,8 1,4 0,9 
σ2 0,3 0 ,7 0,8 0,5 0,4 
 
La figure 3.27 nous montre que les allures des courbes DTS sont très proches quel 
que soit ug. En général l’analyse des courbes indique que le module ne présente ni 
zones mortes ni court circuit quel que soit le débit d’air injecté. 
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Figure 3.27. Distribution de temps de séjour expérimental pour une vitesse de circulation de liquide 
constante de 0,037 m.s-1 en fonction de la vitesse superficielle d’aération 
 
 
3.3.6.4   Conclusions sur les DTS 
En général nous avons observé que le module M4 fonctionne encore avec quelques 
zones d’échanges lents plus prononcés lorsque la vitesse d’air diminue pour une 
même vitesse superficielle de liquide mais aussi lorsque la vitesse superficielle de 
liquide augmente pour une même vitesse de gaz. L’examen des courbes DTS ne nous 
donne pas une réponse claire sur le comportement inverse du flux critique lorsque 
l’on augmente la vitesse de circulation de liquide. C’est pourquoi nous allons chercher 
une réponse en évaluant le temps de séjour du gaz qui peut être également un 
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paramètre essentiel dans la compréhension des phénomènes de transfert de matière 
dans ces systèmes. 
 
 
3.3.7   EVOLUTION DU TEMPS DE SEJOUR DU GAZ 
 
Le temps de séjour du gaz (τg) est défini comme le temps durant lequel les bulles sont 
en contact avec le liquide selon l’expression: 
 
g
g
g Q
V
=τ      (3.8) 
 
Avec Vg le volume du gaz dans le module, Qg le débit volumique de gaz. 
 
Le volume du gaz, Vg, a été déterminé à partir de la rétention gazeuse, εg. La rétention 
gazeuse (εg) est définie comme la fraction de gaz présente dans le volume de la 
dispersion gaz/liquide: 
 
Lg
g
g VV
V
+
=ε      (3.9) 
 
La rétention gazeuse a été déterminée en mesurant l’augmentation du niveau du 
liquide dans le module lors de la mise en fonctionnement de l’aération: 
 
H
HH
g
0−
=ε      (3.10) 
 
Où H, la hauteur du volume gaz-liquide et H0, la hauteur du liquide en absence 
d’aération. 
 
Les résultats pour les différentes vitesses de liquide et d’air sont présentés dans la 
figure 3.28. 
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Figure 3.28. Temps de séjour du gaz en fonction de la vitesse superficielle de l’air pour différentes 
vitesses de circulation du liquide 
 
De la figure 3.28 nous observons que, pour une vitesse de circulation donnée (UL) le 
temps de séjour du gaz diminue quand la vitesse de l’air augmente et se stabilise à 
environ 2 à 3 secondes selon UL à partir de Ug égale à 0,035 m.s-1. La figure 3.28 nous 
montre aussi que plus la vitesse du liquide est faible et plus le temps de passage du 
gaz est élevé quel que soit la vitesse de l’air. 
 
Ces résultats permettent d’expliquer pourquoi une augmentation de UL ne permet pas 
d’améliorer les performances des filtrations. De manière équivalente à une 
augmentation de la vitesse superficielle d’air à vitesse de liquide constante, le temps 
de séjour des poches de gaz dans le système diminue et la taille de poches également 
(figure 3.24). Donc l’écoulement d’air est moins efficace qu’il ne le serait à plus faible 
vitesse de liquide. Il semble que l’augmentation de la vitesse de liquide conduit à une 
augmentation de la vitesse relative des bulles diminuant ainsi leur temps de séjour 
dans le module et donc diminuant leur temps de contact avec la membrane. 
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3.4   CONCLUSIONS 
 
 
Cette étude porte sur une configuration innovatrice de BAM où les fibres travaillant 
en filtration semifrontale se trouvent immergées à l’extérieur du bassin d’aération et 
sont soumises à une très faible vitesse (entre 0,01 et 0,04 m.s-1) de liquide dans 
l’objectif de limiter l’augmentation de concentration. On ne peut plus dans ces 
conditions parler de « circulation » du liquide. Ce système permet de maintenir dans 
certaines conditions des concentrations 100 fois plus faibles dans le concentrat par 
rapport à un système en filtration frontale. 
 
Les résultats avec des suspensions de bentonite à 1 g.L-1 montrent que: 
 
1. Le flux critique et la PTM critique ne peuvent pas être reliés de manière 
univoque au Reynolds de mélange, qui n’est pas le paramètre pertinent pour 
décrire le système. Les différences de régimes hydrodynamiques en fonction 
de la vitesse de liquide pourraient expliquer ce comportement. 
 
2. Le flux critique et la PTM critique augmentent avec la vitesse de l’air jusqu’à 
une valeur limite de cette vitesse située entre 0,06 et 0,1 m.s-1. 
 
3. A vitesse de gaz constante le flux critique diminue avec la vitesse du liquide. 
 
4. Dans la filtration semifrontale externe l’effet de la vitesse de circulation de 
liquide et les effets générés par l’injection d’air (mouvement des fibres, 
cisaillement, recirculations) se conjuguent afin d’empêcher l’accumulation de 
particules sur la surface de la membrane. 
 
5. A la différence de la filtration frontale où les particules s’accumulent dès les 
premiers instants de la filtration, la filtration semifrontale permet de travailler 
avec des temps de filtration beaucoup plus longs sans observer de colmatage. 
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6. Il semble que la circulation de liquide conditionne à la fois le mélange, 
l’efficacité de limiter le colmatage et par conséquent le rendement du module. 
Lorsque la vitesse de liquide est faible la répartition des bulles d’air est plus ou 
moins homogène. 
 
7. Lorsque la vitesse de liquide augmente un régime de transition s’établie qui se 
caractérise par l’existence de bulles relativement grosses et petites sans qu’il y 
ait d’interaction entre elles. Aux fortes vitesses superficielles de liquide 
l’écoulement de gaz dû au fort niveau de turbulence dans le liquide se disperse 
en fines bulles. Ces petites bulles n’arrivent pas à empêcher l’accumulation de 
particules sur la surface de la membrane. Par conséquent l’augmentation de la 
vitesse superficielle de liquide est en détriment de la performance de 
l’injection d’air. 
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IV.   ETUDE DES CINETIQUE BACTERIENNES ET DES 
PRODUCTIONS DE BOUE DANS UN BIOREACTEUR A 
MEMBRANES IMMERGEES 
 
 
4.1   INTRODUCTION 
 
La plupart des études actuelles concernant la simulation du fonctionnement de 
l’étape biologique des bioréacteurs à membranes est menée avec des modèles de la 
famille ASM. Pourtant, par rapport aux procédés à boues activées conventionnels, la 
substitution du décanteur par la filtration par membrane a généré des modifications 
du milieu biologique. 
 
Dans les bioréacteurs à membrane, la séparation boue-effluent est indépendante des 
qualités de sédimentation de la biomasse. Des bactéries filamenteuses peuvent être 
présentes pendant les différents périodes de fonctionnement du bioréacteur à 
membrane (BAM) sans causer des effet adverses pour le procédé [Rosenberger et al., 
2000 ; Witzig et al., 2002]. La séparation ne joue plus de rôle sélectif vis-à-vis des 
organismes. Les espèces favorisant la floculation ne sont plus privilégiées. Les 
populations hétérotrophes et autotrophes peuvent donc différer des boues activées. 
En particulier, la rétention complète de la biomasse, et l’âge de boue très élevée, 
impliquent des modifications importantes dans la biologie du système [Witzig et al., 
2002]. Les bactéries font alors face à des conditions de carence, durant lesquelles 
l’approvisionnement de substrat par unité de biomasse est faible et les mécanismes 
de décès, hydrolyse, croissance cryptique deviennent prépondérants [Rosenberger et 
al., 2000]. 
 
La question principale qui est donc posée est la suivante : les modèles développés 
pour les systèmes à boues activées (ASM) sont ils valides pour décrire et prédire le 
comportement d’un BAM ?. La question est particulièrement posée dans le cas où le 
procédé est opéré à un âge de boue élevé. 
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L’objectif de ce Chapitre est donc la modélisation de la production de boue et des 
cinétiques hétérotrophes et autotrophes à partir de modèles développés pour les 
systèmes à boues activées (ASM). 
 
Dans ce but nous allons utiliser les données expérimentales des travaux de Massé 
(2004) sur la caractérisation d’un BAM et d’un BA fonctionnant dans les mêmes 
conditions et alimentés par la même eau résiduaire urbaine. 
 
Les résultats expérimentaux qui serviront de base dans cette étude ont été obtenues  
dans deux pilotes conçus par Massé (2004) : un bioréacteur à membranes immergées 
(BAM) et un procédé à boues activées conventionnel (BA). Nous avons complété ces 
travaux par des analyses respirométriques afin de suivre les cinétiques de 
dégradation de la matière organique et la nitrification. 
 
4.2.   MATERIELS ET METHODES 
 
 
4.2.1   LE BIOREACTEUR A MEMBRANES IMMERGEES (BAM)  
 
Le BAM est composé d’un bassin d’aération d’un volume de 16 l et d’un système de 
filtration fourni par la société Polymem. Il s’agit d’un faisceau de fibres creuses 
(tableau 4.1) disposées sous forme de U directement immergées dans le bassin 
d’aération. Le perméat est aspiré de l’extérieur vers l’intérieur des fibres à l’aide d’une 
pompe péristaltique à un débit de 1 l.h-1. 
Tableau 4.1. Caractéristiques des membranes du BAM 
Type Fibres creuses 
Matériau Poly sulfone 
Surface filtrante 0,2 m2 
Diamètre de pore 0,2 µm 
Diamètre interne 0,38 mm 
Diamètre externe 0,72 mm 
Longueur des fibres 750 mm 
Nombre de fibres 68 
Perméabilité (20°C) 200 l.h-1.m-2.bar-1 
Source : Massé (2004) 
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La concentration en oxygène dissous (entre 1 et 6 mg.l-1) dans le réacteur est 
maintenue par un système d’aération séquencée (1h30 de fonctionnement puis 1h30 
d’arrêt). Un deuxième système d’aération type grosses bulles (2,8.10-5 m3.s-1.m-
2
membrane) est placé sous le faisceau de fibres afin de limiter le colmatage sur la surface 
de la membrane. La température, le pH, la concentration en oxygène, le débit et la 
pression de succion sont enregistrés en ligne par un ordinateur. 
 
4.2.2   LE PROCEDE A BOUES ACTIVEES (BA) 
 
Le BA est constitué d’un bassin d’aération cylindrique d’un volume de 16 l, et d’un 
décanteur cylindro-conique de 2,4 l. Une pompe péristaltique assure l’alimentation (1 
l.h-1) en eau résiduaire urbaine (ERU). Une partie des boues à la sortie du décanteur 
est recirculée dans le bassin d’aération et l’autre partie est purgée quotidiennement 
afin de maintenir l’âge de boue constant. La liqueur mixte est maintenue en 
suspension grâce à un agitateur à 4 pales. La concentration en oxygène dissous (0 
mg.L-1 en phase anoxie et 5-6 mg.l-1 en phase aérobie) dans le bassin d’aération est 
assurée par un système d’aération séquencée (1h30 de fonctionnement puis 1h30 
d’arrêt). La température, la concentration en oxygène et le pH sont enregistrés en 
ligne par un ordinateur. 
 
4.2.3   CONDITIONS OPERATOIRES 
 
Les deux systèmes ont été alimentés avec la même ERU (tableau 4.2) provenant du 
réseau d’assainissement de la ville de Toulouse. Le temps de séjour hydraulique (16 
h) est constant tout le long de l’étude dans les deux procédés.  
 
Tableau 4.2. Caractéristiques moyennes de l’ERU pour les différentes périodes 
JOUR 0-52 128-217 218-319 320-420 
DCOt (mg.l-1) 395 377 335 361 
DCOp (mg.l-1) 246 201 219 229 
DCOs (mg.l-1) 148 198 134 127 
DCOp/DCOt 0,62 0,5 0,61 0,64 
MES (mg.l-1) 0,153 0,16 0,212 0,182 
MVS (mg.l-1) 0,128 0,133 0,183 0,148 
MVS/MES 0,839 0,813 0,867 0,816 
DCOp/MVS 1,92 1,51 1,20 1,55 
MMin 0,025 0,027 0,029 0,034 
Source : Massé (2004) 
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Différentes périodes ont été étudiées (tableau 4.3) dans les deux procédés 
correspondant à des âges de boues différents. Dans les périodes 1 et 2 les deux 
procédés ont été ensemencés avec des boues provenant d’une station d’épuration à 
faible charge (MES = 2,5 et 3 g.l-1). Dans la troisième période seul le débit de purge 
est modifié. Le BAM est étudié durant une 4ème période où après une vidange 
accidentelle de 60 à 70% des boues, un réensemencement partiel avec les boues du 
procédé à boues activées a été effectué [Massé, 2004]. 
 
Tableau 4.3. Conditions d’opération du BAM et du BA 
Periode 1  
(0-52 j) 
Periode 2  
(128-217 j) 
Periode 3  
(218-319 j) 
Periode 4  
(320-420 j) 
Cv 
(kgDCO.m-3.j-1) 
TSB 
(j) 
Cv 
(kgDCO.m-3.j-1) 
TSB 
(j) 
Cv 
(kgDCO.m-3.j-1) 
TSB 
(j) 
Cv 
(kgDCO.m-3.j-1) 
TSB 
(j) 
BA 
0,59 9,2 0,56 32 0,50 14,3 --- --- 
BAM 
0,59 9,8 0,56 37,2 0,50 110 0,50 53 
Source : Massé, (2004) 
 
Le suivi des procédés en termes de DCO (total et soluble), de MES, MVS, analyse 
granulométrique, extraction de EPS, etc., a été réalisé par Massé (2004). 
 
4.2.4   MESURE DE L’ACTIVITE RESPIRATOIRE 
 
Le respiromètre utilisé dans cette étude est représenté schématiquement dans la 
figure 4.1. Il est composé principalement d’un réacteur aéré et agité (5) et d’une 
cellule hermétique de mesure (7). Le réacteur en PVC d’un volume de 6 litres contient 
l’échantillon de boue activée. Le réacteur est aéré par l’intermédiaire d’un tube 
Tygon percé. Le débit d’air est contrôlé par un débitmètre massique (3) pour 
maintenir une concentration en oxygène dissous supérieure à 2 mg.L-1. L’agitation est 
réalisée par une turbine de type Rushton (285 rpm) de 10 cm de diamètre. La 
température est maintenue constante (20°C) par une double enveloppe alimentée par 
un cryothermostat (4). Le pH est mesuré à l’aide d’une électrode (2) (Electrode 
Schott N6280 et pH-mètre Consort R301) et régulé autour de 7 par deux pompes 
péristaltiques (6). Celles-ci sont alimentées par des solutions de HCl et NaOH à une 
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concentration de 0,1 N. La cellule de mesure cylindrique d’un volume de 350 ml est 
graduellement remplacée par de la boue, qui vient du réacteur aéré, grâce à une 
pompe péristaltique (8). L’agitation est réalisée par un agitateur magnétique. De 
manière similaire, la température est maintenue constante (20°C) par une double 
enveloppe alimentée par un cryothermostat (4). La concentration en oxygène est 
mesurée en continue par une sonde (WTW) (1) reliée à un oxymètre. La 
concentration en oxygène, le pH et la température sont enregistrés en continu à l’aide 
d’un ordinateur. 
 
 
Figure 4.1. Représentation schématique du respiromètre. 
 
Pour étudier les cinétiques de dégradation, la vitesse de consommation d’oxygène a 
été mesurée d’après la technique respiromètrique développée dans les travaux de 
Spérandio (1998). 
 
4.2.4.1   Les solutions utilisées 
Une solution de Chlorure d’Ammonium (NH4Cl) à 10 g N/l a été utilisée comme 
substrat spécifique des microorganismes autotrophes. 
De l’allylthiourée (ATU) à 10 g/l a été utilisée comme un inhibiteur sélectif de la 
nitrification. Dans le réacteur, la concentration en ATU doit être au moins égale à 20 
mg/l [Salhi, 2003] pour inhiber de manière stable la nitrification. 
Une solution de substrat standard (OCDE) à 100 g DCO.L-1 a été utilisée comme 
source de carbone pour les microorganismes hétérotrophes pendant les expériences. 
Le substrat standard est un mélange de composés organiques biodégradables : de 
(6) 
(5) 
(4) 
(2) (1) 
(3) (7) 
(8) 
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l’éthanol (9,9 g/l), le propionate (13,8 g/l), des peptones (48 g/l), de l’extraits de 
viande (33 g/l) et du sel NaCl (2,1 g/l). 
 
4.2.5   LE LOGICIEL 
 
Le logiciel GPS-X développé par Hydromantis Inc. (Québec) a été utilisé comme 
outil de simulation dans cette étude. Dans ce logiciel la résolution des bilans matières 
sur chaque élément du procédé est réalisée à partir de méthodes de calcul 
numériques du type Runge-Kutta. Avec GPS-X il est possible de simuler les 
principales opérations réalisées dans les stations d’épuration d’eau telles que le 
traitement primaire, le traitement secondaire, le traitement tertiaire et le traitement 
de boues. 
 
4.2.6   LE MODELE 
 
Les modèles ASM1 [Henze et al., 1987] et ASM3 décrits dans la synthèse 
bibliographique ont été utilisés comme modèles réactionnels dans cette étude. Pour la 
modélisation du BAM immergée le bassin d’aération a été supposé infiniment 
mélangé. La séparation solide-liquide par membrane a été modélisée sous la forme 
d’un clarificateur point. Il s’agit d’un séparateur solide-liquide parfait dont la 
concentration en boue à la sortie est nulle. Toutes les espèces particulaires sont ainsi 
maintenues dans le bassin d’aération. 
 
 
4.3.   RESULTATS ET DISCUSSION 
 
 
Nous nous intéresserons plus particulièrement dans notre travail à la modélisation de 
la production de boue organique et minérale, aux activités hétérotrophes et 
autotrophes maximales et aux coefficients de demi saturation (ou constantes 
d’affinité) vis à vis du substrat azoté. 
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4.3.1   STOECHIOMETRIE ET PRODUCTION DE BOUES 
 
Dans cette première partie les mesures expérimentales concernant la production de 
boue réalisées par Massé (2004) seront comparées avec la simulation dynamique 
obtenue avec le logiciel GPS-X. Le procédé considéré est le BAM immergé décrit 
dans le Chapitre « Matériels et Méthodes ». 
 
4.3.1.1 Synthèse et rappel des résultats expérimentaux 
Les performances globales du BAM immergé utilisé dans les travaux de Massé (2004) 
et qui sert de base dans ce travail sont regroupées dans le tableau 4.4. Comme nous 
pouvons observer, les rendements d’élimination de la matière organique sont 
toujours supérieurs à 90%. 
 
Tableau 4.4. Performances épuratrices globales du BAM immergé 
PERIODE (j) 1-52 128-217 218-319 320-420 
CV  (KgDCO.m-3.d-1) 0,59 0,59 0,50 0,54 
Age de boue (j) 9,8 37,2 110 53 
DCO totale d’entrée (mg.L-1) 395 399 335 362 
DCO totale de sortie (mg.L-1) 35 37 27 27 
DCO soluble d’entrée (mg.L-1) 148 177 116 132 
DCO soluble de sortie (mg.L-1) 31 29 28 24 
MVS 1,29 2,68 6,44 4,38 
MVS/MES 0,85 0,85 0,88 0,86 
Source : Massé, 2004 
 
Les figures 4.2 et 4.3 montrent l’évolution des MES et des MVS dans le réacteur au 
cours du temps de fonctionnement du BAM et du BA. Rappelons que pendant les 
expériences, les deux réacteurs sont alimentés en parallèle par la même eau 
résiduaire urbaine et fonctionnent environ aux mêmes âges de boues pour les deux 
premières périodes de fonctionnement : 
• Période 1 : âge de boue de 9,2 et 9,8 jours pour le BA et le BAM 
respectivement. 
• Période 2 : âge de boue de 32 et 37 jours pour le BA et le BAM respectivement. 
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Figure 4.2. Evolution des MES au cours du temps de fonctionnement dans les réacteurs : 
 Boues Activées conventionnel (BA) et Bioréacteur à Membranes immergées (BAM). 
D’après Massé (2004). 
 
De façon générale les données expérimentales montrent que pour chaque période 
étudiée la concentration en MVS évolue au cours du temps puis se stabilise ou tend 
vers une valeur. Pour un même effluent et à des âges de boues similaires (Périodes 1 
et 2) les valeurs de MES et de MVS dans les réacteurs (BA et BAM) sont très proches 
et le comportement des concentrations en MES et MVS très similaire. Par contre 
lorsque les conditions de fonctionnement changent (Période 3 : âge de boues élevée 
pour le BAM et faible pour le BA) les concentrations en MES et MVS augmentent 
d’autant plus que l’âge de boue est élevée. 
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Figure 4.3. Evolution des MVS au cours du temps de fonctionnement dans les réacteurs :  
à Boues Activées conventionnel (BA) et Bioréacteur à Membranes immergées (BAM). 
D’après Massé (2004). 
 
Analysons à présent la proportion des matières volatiles dans les boues au cours du 
fonctionnement des deux réacteurs (figure 4.4)  
 
D’après la figure 4.4 les résultats expérimentaux [Massé, 2004] montrent que le 
rapport MVS/MES semble ne pas être sensible à l’âge de la boue et reste quasiment 
constant (compris entre 0,8 et 0,9 pour les deux systèmes) durant toute la période de 
fonctionnement malgré l’augmentation importante de l’âge de boues et de la 
concentration en MVS (figure 4.3). Cela signifie que l’augmentation de l’âge de boue 
n’entraîne pas une accumulation plus importante de matière minérale que de matière 
organique dans le BAM immergé bien que le temps de rétention soit élevé. Nous 
pouvons alors nous demander  s’il y a une spécificité de la matière minérale ou pas 
dans le BAM. 
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Figure 4.4. Evolution du rapport MVS/MES au cours du temps de fonctionnement dans les 
réacteurs : à Boues Activées conventionnel (BA) et Bioréacteur à Membranes immergées (BAM. 
 D’après Massé (2004). 
 
Observons à présent la production de boues. Massé (2004) reporte que la production 
de boues calculée par bilan matière pour les périodes où les réacteurs fonctionnent à 
des âges de boue similaires sont : 
a) pour la Période 1 de 0,32 et de 0,30 Kg MVS/Kg DCO pour le BAM et le BA 
respectivement et, 
b) pour la Période 2 de 0,26 et 0,24 Kg MVS/Kg DCO pour le BAM et le BA 
respectivement. 
 
Les résultats démontrent que pour un même effluent et à des âges de boues similaires 
la différence entre la production de boues d’un procédé à boues activées 
conventionnel et un bioréacteur à membranes immergées est négligeable. Par contre 
lorsque l’âge de boues augmente dans le BAM la production de boue diminue 
sensiblement. Par conséquent ces résultats confirment que la diminution de la 
production de boues d’un BAM immergé n’est pas directement liée à la séparation par 
membrane mais principalement à l’augmentation du temps de séjour des boues. 
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La littérature répertorie la faible production de boues comme un des avantages 
principaux du BAM. Ceci est donc justifié pour les BAM immergés si ceux-ci sont 
opérés à faible charge, et donc à âge de boue élevée. La production des boues en excès 
dans un BAM à faible charge massique (0,1 kg DCO/kg MVS.j) est ainsi inférieure 
(0,2-0,4 kg MVS/kg DCO éliminé) [Yamamoto et al., 1989; Praderie, 1996; 
Bouhabila, 1998; Côté et al., 1998; Scholz et Fuchs, 2000; Kim et al., 2001] à celle des 
procédés conventionnels à moyenne charge (0,3-0,6 kg MVS/kg DCO éliminé). 
 
Les caractéristiques de l’eau à traiter influencent également les valeurs de production 
de boues. Lors de la simulation avec le concept de mort et régénération d’un procédé 
biologique à rétention de biomasse, Salhi (2003) montre l’influence de la fraction 
organique inerte particulaire (fXi) de l’eau à traiter sur la production de boues. 
D’après l’auteur, pour un âge de boues de 12 jours et une fXi = 20% la production de 
boues atteint 0,43 gDCO/gDCOeliminée. Si la fraction inerte de l’eau à traiter diminue 
de la moitié (fXi = 10%) la production de boue se voie aussi diminuée à 0,35 
gDCO/gDCOeliminée. 
 
Etant donné l’l’influence de la fraction inerte (fXi) de l’eau à traiter sur la production 
de boues [Salhi, 2003],  Massé (2004) a confronté ses données expérimentales avec 
la modélisation basée sur le modèle de mort et régénération. L’auteur démontre qu’à 
régime permanent la modélisation arrive à prédire la production de boues à âge de 
boue conventionnel (10 – 20 jours) mais ne permet pas prédire les données à fort âge 
de boue. 
 
4.3.1.2   Caractérisation de l’effluent 
Les évolutions journalières de l’eau résiduaire urbaine (ERU) provenant du réseau 
d’assainissement de la ville de Toulouse en termes de la DCO totale soluble et 
particulaire ont été déterminées par Massé, (2004). Issu de cette caractérisation nous 
avons estimé le fractionnement théorique de la DCO (tableau 4.5) afin de l’incorporer 
aux fichiers de données d’entrée du logiciel GPS-X pour les simulations. La DCO 
soluble inerte Si a été estimée par la concentration résiduelle en DCO de l’effluent 
traité. La DCO facilement biodégradable SS a été déduite par différence entre la DCO 
soluble et Si. La DCO particulaire inerte, Xi, a été considérée égal à 10% (fXi) de la 
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DCO totale, valeur déterminée par mesure de la DBO ultime [Salhi, 2003]. 
L’influence de ce paramètre fXi sera plus particulièrement étudiée. La biomasse a été 
considérée nulle dans l’eau usée. Enfin la concentration en DCO hydrolysable, XS, a 
été obtenue par différence avec la DCO totale. 
Tableau 4.5. Fractionnement de la DCO et de l’azote de l’ERU 
t 
(j) 
Si 
(gDCO.m-3) 
SS 
(gDCO.m-3) 
Xi 
(gDCO.m-3) 
XS 
(gDCO.m-3) 
SNH 
(gN.m-3) 
SND 
(gN.m-3) 
XND 
(gN.m-3) 
0 50 98 39,5 207,5 57,28 8,42 8,42 
128 40 158 37,7 141,3 54,67 8,03 8,03 
218 30 104 33,5 167,5 48,58 7,14 7,14 
283 30 104 33,5 167,5 48,58 7,14 7,14 
320 30 97 36,1 197,9 52,35 7,69 7,69 
323 30 97 36,1 197,9 52,35 7,69 7,69 
420 0 97 36,1 227,9 52,35 7,69 7,69 
 
 
Le fractionnement de l’azote a également été intégré en entrée des simulations 
comme le montre le tableau 4.5. Concernant ce fractionnement nous avons utilisé les 
mesures de NTK et d’ammonium. Les valeurs moyennes déterminées pour la même 
eau usée dans différents travaux sont rassemblées dans le tableau 4.6. Un ratio N-
NH4/DCO moyen de 0,145 caractérise notamment l’effluent, et a été utilisé pour 
déterminer les fractions azotées durant les différents périodes d’étude du BAM 
immergé. 
 
Tableau 4.6. Caractérisation de l’ERU pour différents périodes 
Paramètre 
Spérandio 
(1998) 
05/01/2000 à 
05/07/2000 
10/01/2002 à 
18/07/2002 
Salhi 
(2003) 
NTK 32,4 73 63 70 
N-NH4 27,5 56 48 50 
N-NO2  0,15 1,26  
N-NO3  0,53 0,52  
DCO/NTK 5,86 5,34 5,13 5 
N-NH4/DCO 0,145 0,144 0,148 0,143 
 
La teneur en matière minérale (différence MES et MVS) présente une légère 
augmentation comprise entre 25 et 34 mg/L au cours de l’étude (tableau 4.7). 
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Tableau 4.7. Concentration de matière minérale de l’eau usée 
JOUR 0-52 128-217 218-319 320-420 
MMS (mg.L-1) 25 27 29 34 
 
 
4.3.1.3   Modélisation avec ASM1 
Le tableau 4.8 regroupe les paramètres cinétiques et stœchiométriques par défaut qui 
ont été utilisés dans les simulations. 
Tableau 4.8. Valeurs typiques par défaut à 20°C du modèle ASM1  
Symbole Unité Valeur 
Paramètres stœchiométriques 
YA KgDCOformée.Kg-1Noxydé 0,24 
YH KgDCOformée.Kg-1DCOoxydé 0,67 
fP KgDCO.Kg-1DCO 0,08 
iXB KgN.Kg-1DCO 0,086 
iXE KgN.Kg-1DCO 0,06 
Paramètres cinétiques 
µH j-1 6,0 
KS gDCO.m-3 20,0 
KOH gO2.m-3 0,20 
KNO gNO3-N.m-3 0,50 
bH j-1 0,62 
ηg Kg.Kg-1 0,8 
ηh Kg.Kg-1 0,4 
kH KgDCO.Kg-1DCO.j-1 3,0 
KX KgDCO.Kg-1DC 0,03 
µA j-1 0,80 
KNH gNH3-N.m-3 1,0 
KOA gO2.m-3 0,4 
bA j-1 0,04 
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4.3.1.3.1   Modélisation des matières en suspension 
L’évolution des concentrations en MES et MVS, expérimentales et modélisées avec 
ASM1 tout le long de la période de fonctionnement du BAM immergé est présentée 
dans les figures 4.5 et 4.6. 
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Figure 4.5. Modélisation de la dynamique des MVS et données expérimentales avec valeurs des 
paramètres cinétiques  par défaut 
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Figure 4.6. Modélisation de la dynamique des MES et données expérimentales avec valeurs des 
paramètres cinétiques par défaut 
 
Comme le montrent les figures la modélisation de l’évolution des concentrations en 
MES et MVS avec les valeurs par défaut est acceptable (tableau 4.8) mais le modèle 
surestime les résultats expérimentaux notamment pour l’évolution de la 
concentration en MES et surtout lorsque l’âge de boues devient important. 
 
4.3.1.3.2   Prédiction des différentes fractions organiques de la biomasse 
 
Rappelons que le concept qui sert de base au modèle ASM1 est celui de la mort et 
régénération [Dold et al., 1980] illustré dans la figure 4.7. 
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Figure 4.7. Concept de Mort et Régénération : Variables, processus et paramètres influants 
 
D’après ce concept, le décès conduit à la conversion de la biomasse active (XBH et XBA) 
en deux fractions distinctes : une fraction non dégradée accumulée sous forme de 
matière particulaire inerte (Xp) et qui est évacuée avec les boues et la fraction restante 
s’additionne au substrat lentement biodégradable (XS). La fraction de biomasse active 
(XBH et XBA) qui est convertie en substrat lentement biodégradable (XS) est 
hydrolysée en substrat rapidement biodégradable (SS). La cinétique de décès est 
décrite par une équation de premier ordre par rapport à la concentration de 
biomasse : 
 
BH
B
Xb
dt
dX
.−=     (4.1) 
 
Pour les simulations, les valeurs des coefficients bH et fP (figure 4.7) sont importantes 
car elles participent à l’estimation des concentrations en biomasse active et en 
composés inertes dans la boue. Les valeurs de bH en aérobiose vont de 0,1 à 0,7 j-1 
[Henze et al., 1987 ; Gujer et al., 1995 ; Nowak et al., 1994]. Pour ASM1 les valeurs 
préconisées par défaut de bH et fP sont fixées à 0,62 j-1 et 0,08 gDCO/gDCO. 
La figure 4.8 présente l’évolution des différentes variables dont la somme constitue la 
DCO particulaire totale (dont découlent les MVS). 
 
 
Hydrolyse 
kH, Kx 
Décès 
fP ; bA ; bH 
Croissance 
YH ; µ 
XBH, XBA 
SS 
XP 
XS 
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Figure 4.8. Evolution des fractions XBH, XBA, Xi, XP et XS lors de leur séjour dans le BAM. Simulation 
avec ASM1. 
 
De la figure 4.8 nous observons qu’au sein du bioréacteur deux fractions augmentent 
au cours du temps : la fraction particulaire inerte provenant de l’eau usée d’entrée 
(Xi) et la fraction particulaire inerte provenant de la lyse des cellules (XP). A des âges 
de boues inférieurs ou égal à 9,8 jours (Première période), ces fractions sont 
minoritaires, éliminées du système notamment par la purge. A des âges de boues plus 
élevés les fractions particulaires inertes (Xi et XP) ne sont pas dégradées et par 
conséquent vont s’accumuler dans le système. 
 
Il faut signaler que même si le modèle ASM1 fait la différence entre la matière 
particulaire inerte provenant de l’eau à traiter (Xi) et celle générée dans le procédé 
biologique (XP), elles ont un comportement identique au sein du bioréacteur. En ce 
qui concerne l’évolution de la biomasse (XBH et XBA) nous observons (mise à part une 
légère augmentation après 130 jours lors du changement d’âge de boue de 10 à 37 j) 
une stabilité relative de la population active des microorganismes et cela malgré 
l’augmentation de la concentration en MVS. 
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Pour finir nous observons que la fraction lentement biodégradable (XS) reste toujours 
très faible indiquant que cette fraction a été dégradée totalement quel que soit l’âge 
de boues. 
 
Malgré le fait que les matières inertes du modèle sont supposées produites 
uniquement par le décès, on ne peut s’empêcher de faire le parallèle entre ces 
produits de lyse et les produits microbiens largement étudiés dans les bioréacteurs à 
membrane et responsables notamment des phénomènes de colmatage. 
 
Bien que difficiles à extraire et doser, les exopolymères produits par les organismes 
constituent une fraction importante de la biomasse floculée, considérée comme 
participant jusqu’à 50% de la matière volatile des boues [Nielsen et al., 1997]. 
Certains auteurs ont également constaté l’accumulation des produits microbiens 
« solubles » dans les surnageants des bioréacteurs á membrane pendant les premiers 
150 jours d’opération [Yamamoto et al., 1989; Chaize et Huyard, 1991; Huang et al., 
2000; Shin et al., 2001; Gao et al., 2004 ; Massé et al., 2004]. Des valeurs qui 
représentent 3 à 4 fois la valeur initiale ont été observées. D’après Huang et 
collaborateurs (2000) les macromolécules représentent la plupart des substances 
organiques retenues (70%). Selon Massé (2004), les polysaccharides et les protéines 
représentent la majeure partie de ces macromolécules. 
 
Malgré des similitudes avec la fraction XP du modèle ASM1, les EPS et les produits 
microbiens constituent soit des fractions intégrantes des agrégats biologiques soit des 
substances colloïdales voire solubles, propriétés que le modèle ne différencie pas. De 
plus, les exopolymères et les produits microbiens sont produits lors de la croissance 
des organismes alors que la fraction XP n’est produite que par le décès dans ASM1. 
Enfin, les polymères sont partiellement biodégradables (Laspidou et Rittman, 2002; 
Stricot, 2004) contrairement à la fraction XP jugée inerte à l’échelle de temps du 
procédé. 
 
Justement, il est important de rappeler que le modèle ASM1 a été développé pour 
décrire des systèmes biologiques dont l’age de boues, l’échelle de temps, est de 5 à 20 
jours. Il y a peu d’éléments qui permettent de dire avec certitude que la fraction XP 
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(soit 0,08% de la biomasse lysée) sera non biodégradable pour des temps de séjour 
des solides de plus de 100 jours. 
 
Sur la figure 4.9 nous représentons les mêmes résultats que précédemment mais 
exprimés en proportion de la biomasse totale dans chaque période d’étude. 
 
De ces résultats il ressort qu’ à des âges de boues faibles la fraction organique de la 
boue est constituée principalement de bactéries hétérotrophes (40%), de matière 
particulaire inerte provenant de l’eau usée à traiter (30%) et de produits résultant de 
la mort cellulaire (20%). A mesure que l’âge de boues augmente (>30 jours) la boue 
est constituée principalement de matière particulaire inerte (Xi) provenant de l’eau 
usée suivi de produits résultant de la mort cellulaire (XP). De son côté, la proportion 
de biomasse active hétérotrophe diminue considérablement tandis que celle de la 
biomasse nitrifiante diminue de manière plus modérée (< de 10%). 
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Figure 4.9. Proportion des fractions des fractions XBH, XBA, Xi, XP et XS dans la boue organique au 
cours du temps de fonctionnement du BAM. Simulation avec ASM1. 
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Selon nos résultats nous pouvons en conclure que plus le BAM immergé fonctionne à 
des âges de boues élevés, plus il accumule de la matière particulaire inerte et plus la 
fraction de biomasse active diminue, en particulier hétérotrophe. 
 
Si l’on s’intéresse à la totalité des composés particulaires inerte de la boue (XP+Xi), on 
constate qu’elle constitue 50% de la biomasse à faible age de boues (10 jours) et 
jusqu’à 85 % de la biomasse à un age de boues de 110 jours. Cela implique que 
l’accumulation de composés non biodégradables dus à la rétention totale peut réduire 
considérablement la viabilité de la biomasse. Différents auteurs ont observé la perte 
d’activité et de la viabilité de la biomasse avec l’opération prolongée d’un BAM 
[Brockmann et Seyfried., 1997; Huang et al., 2001; Hasar et al., 2002; Lee et al., 
2003; Li et al., 2004]. 
 
 
4.3.1.3.3   Influence de la matière particulaire inerte de l’affluent (fXi)  
En régime permanent, la production nette de boue organique (en Kg DCO solide par 
Kg de DCO dégradée) est la somme de la production de solides liée à : 
1) l’accumulation de matière particulaire inerte (Xi) provenant de l’eau usée à 
traiter, 
ii XX
fY =       (4.2) 
 
2)  la biomasse hétérotrophe (XBH),  
 
( ) ( )[ ]
PHBH
HXX
fYb
YfY
iB
−−+
−=
11..1
1
..1
θ
   (4.3) 
 
3) les produits résultant de la mort cellulaire (XP). 
 
BP XPBHX
YfbY ...θ=      (4.4) 
 
Comme nous l’avons vu le terme d’accumulation des matières particulaires inertes de 
l’affluent semble prépondérant à fort age de boues. Nous avons donc évalué la 
sensibilité des réponses du modèle au paramètre fXi (fraction inerte particulaire de la 
DCO de l’affluent). 
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Sur la figure 4.10 apparaissent les simulations de l’évolution des MVS réalisées avec 
trois différentes fractions de fXi (5, 10 et 15%). 
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Figure 4.10 Evolution de MVS mesurée et simulée avec trois différents valeurs de Xi. 
 
La simulation de la concentration en MVS obtenue avec Xi égal à 15% (courbe rouge) 
est proche des valeurs expérimentales dans la première période, c’est-à-dire pour des 
âges de boues faibles (10 jours). A mesure que l’âge de boue augmente (>30 jours) la 
simulation de la concentration en MVS semble surestimée. Lorsque l’on diminue la 
valeur de Xi à 10%, la simulation est beaucoup plus proche des mesures 
expérimentales (courbe violet) pour toute la gamme d’âge de boues étudiée. Par 
contre pour des valeurs faibles de Xi (5%) la concentration en MVS est sous estimée 
par la simulation (courbe bleu) qui s’éloigne des résultats expérimentaux toujours 
pour des âges de boues élevées (>30 jours). Les résultats présentés montrent alors 
que la valeur estimée à 10% par respiromètrie de la fraction particulaire inerte de 
l’affluent représente le mieux l’ensemble de la dynamique des MVS. 
 
En réalisant un bilan matière sur le réacteur (équivalent à celui réalisé par Massé 
(2004) sur les valeurs expérimentales), qui prend en compte le terme d’accumulation 
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et les flux de boues purgés aux différentes périodes, nous avons estimé le rendement 
de production de boues prédit par le modèle. 
 
La valeur de Yobs calculée par ce bilan est présentée dans la figure 4.11. Pour chaque 
période, la valeur de Yobs se stabilise rapidement après le changement de condition 
opératoire.  
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Figure 4.11. Evolution de la production de boue pour différentes valeurs de Xi. Simulation avec ASM1. 
 
 
Il est ensuite possible de tracer l’évolution de Yobs en fonction de l’age de boues 
appliqué comme le montre la figure 4.12. Nous avons observé que d’après le modèle 
ASM1, à mesure que l’âge de boues augmente les composés particulaires inertes 
retenus dans le BAM immergé constituent l’essentiel de la boue. Le rendement de 
production de boue Yobs, calculé avec le modèle, tend donc vers une valeur seuil à fort 
age de boues, qui dépend notamment de la valeur fXi (fraction inerte particulaire de 
la DCO de l’affluent). 
 
Ces résultats confirment à nouveau que la production de boue prédite par le modèle 
est particulièrement sensible à la valeur de fXi, caractéristique de la DCO de l’affluent. 
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Plus l’age de boues est élevé et plus l’influence de fXi est grande en proportion sur le 
rendement de production de boues Yobs. 
 
Afin de valider les résultats obtenus par les différentes simulations nous les avons 
confrontés avec les résultats et les bilans matières expérimentaux sur la même figure 
(4.12).  
 
0
0,05
0,1
0,15
0,2
0,25
0,3
0,35
0,4
0,45
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180
Age de boue (j)
Y
o
b
s
 (
g
M
V
S
/
g
D
C
O
)
Yobs (fxi=0,05)
Yobs (fxi=0,1)
Yobs (fxi=0,15)
EXP
 
Figure 4.12. Evolution du rendement de production de boue en fonction de l’âge de boue pour 
différentes valeurs de Xi dans l’eau usée. 
 
Nous observons que lorsque la fraction inerte particulaire de la DCO fXi est de 10% 
les résultats expérimentaux sont très bien représentés par le modèle pour des âges de 
boues de 30 à 60 jours. Mais pour des âges de boues de plus de 100 jours les résultats 
expérimentaux semblent être mieux représentés par la simulation obtenue avec une 
fraction de fXi de 5%. Parallèlement à faible âge de boues (10 jours), les données 
expérimentales concordent mieux avec une fraction inerte de 15%. Il semble donc que 
la fraction de la DCO dite « non biodégradable » (Xi) issue de l’affluent et accumulée 
dans le système, doit évoluer en fonction de l’âge de boues dans le BAM immergé. 
L’augmentation du temps de rétention des solides favorise donc probablement son 
attaque biologique. 
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Nos résultats confirment la validité du modèle ASM1 dans la prédiction de la 
production de boue pour des plages d’âge de boues limitées. L’opération du procédé 
biologique à des âges de boues élevées (> 60 jours) affecte probablement le degré de 
biodégradation des produits microbiens supposés inertes (Xi), ce qui ne permet pas 
au modèle tel qu’il est conçu actuellement d’effectuer une prédiction correcte de la 
production de boue sur la gamme de fonctionnement étudiée en particulier à un âge 
de boues de 10 et 110 jours soit donc les valeurs extrêmes. 
  
Nous avons donc trouvé que la meilleure approximation du modèle pour prédire 
l’évolution des teneurs en MVS était obtenue avec une fraction inerte fXi égal à 10% 
de la DCO totale de l’affluent. Par contre même avec cette valeur, la production de 
matière en suspension totale (MES) est mal estimée (figure 4.6). Compte tenu de cela 
dans le paragraphe suivant nous allons nous intéresser à la contribution de la matière 
minérale dans la production de boue. 
 
 
4.3.1.3.4   Modélisation de la fraction minérale et du rapport MVS/MES 
 
Après s’être intéressé à la fraction organique et volatile, nous allons maintenant 
analyser la prédiction de la matière minérale, donc des MES totale et du rapport 
MVS/MES. Nous avons déjà observé que le rapport MVS/MES expérimental n’est pas 
sensible à l’âge de la boue et reste quasiment constant (autour de 0,87) durant toute 
la période de fonctionnement malgré l’augmentation de l’age de boues et de la 
concentration en MVS. Cela signifie que l’augmentation de l’âge de boue n’entraîne 
pas une accumulation de matière minérale plus importante que la matière organique 
dans le BAM immergé bien que le temps de rétention soit élevé. 
 
Or le calcul des matières minérales associé au modèle ASM1 dans GPS-X repose sur 
l’hypothèse que toute la matière minérale particulaire entrante (issu de l’affluent) 
ressort avec le flux de boues. Aucune réaction n’est alors considérée. 
 
Les simulations obtenues avec différents fractions organiques fXi (5, 10 et 15%) avec 
ce modèle (figure 4.13) conduisent à des écarts significatifs et à une sur-estimation de 
la matière minérale par rapport aux expériences. En effet, les simulations montrent 
CHAPITRE IV    
 168
que le rapport MVS/MES est de 0,67 à 0,81 (suivant la valeur de la fraction fXi) et 
surtout que ce rapport est inversement proportionnel à l’âge de la boue. Ces 
prédictions sont donc particulièrement fausses pour des âges de boues au delà de 10 
jours. Cela veut dire que selon le modèle ASM1 à mesure que la boue reste dans le 
système une accumulation de composés minéraux (plus importante que celle de la 
matière organique) est attendue. Indirectement la fraction organique inerte de 
l’affluent fXi influence le rapport MVS/MES car le flux de MVS produit varie en 
fonction, mais ce paramètre n’a aucune influence sur la fraction minérale de la boue.  
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Figure 4.13. Evolution du rapport MVS/MES expérimentale et simulée pour différents valeurs de Xi 
(5, 10 et 15%). 
 
Par conséquent il semblerait que cette fraction particulaire minérale n’est pas inerte 
mais que celle-ci est partiellement solubilisée, particulièrement à des temps de séjour 
élevés (> 30 jours).  
 
Il est souvent considéré à tort que la matière minérale particulaire traverse le système 
biologique sans changer de forme. Pourtant différentes études ont démontré qu’une 
partie des matières minérales en suspension est solubilisée même si cette 
solubilisation est moins élevée que celle de la matière organique [Salhi, 2003]. De 
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même, des processus de précipitation peuvent conduire à la formation de nouvelles 
formes minérales dans la boue (carbonates, phosphates) et ce principalement en 
fonction du pH stabilisé dans le bioréacteur (Pambrun, 2005). 
 
Afin d’estimer la fraction solubilisée, des simulations ont été réalisées en réduisant le 
flux de matières minérales de l’affluent. La figure 4.14 présente ces résultats avec des 
teneurs en MMS dans l’affluent de 12 et 25 mg.L-1, la concentration mesurée en 
entrée étant en moyenne de 29 mg.L-1 (tableau 4.7). 
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Figure 4.14. Evolution du rapport MVS/MES expérimentale et simulée pour deux différents teneurs 
en Matière Minérale Soluble (MM) et un Xi fixe de 10% de la DCO totale.  
 
Les simulations du rapport MVS/MES montrent que la représentation des résultats 
expérimentaux avec le modèle est améliorée lorsque l’on prend en compte un teneur 
en matières minérales en suspension (MMS) de 12 mg.L-1 dans l’affluent. La matière 
minérale prédite est alors plus proche de celle mesurée. Le rapport MVS/MES simulé 
est alors compris entre 0,83 et 0,89, donc satisfaisant, même si la simulation 
présente encore une dynamique alors que les résultats expérimentaux présentent une 
teneur en matières minérales constante. 
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De même, la figure 4.15 montre que la réduction de la teneur en MMS de l’affluent à 
12 mg.L-1permet de prédire correctement l’évolution de la concentration en matières 
en suspension totales.  
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Figure 4.15. Evolution de MES mesurée et simulée avec deux différents teneurs en Matière Minérale 
et Suspension (MM).  
 
 
Par conséquent il semble que seulement 40 à 50% des matières minérales en 
suspension de l’affluent s’accumulent dans le réacteur biologique. Ainsi plus de la 
moitié de la matière minérale serait donc solubilisée et éliminée du système par 
l’effluent liquide. Les travaux de [Salhi, 2003] ont également démontré que 
seulement 80% des MMS entrant s’accumulent dans le bassin à boues activées, et 
contribuent à la production de boue minérale. 
 
Cette solubilisation peut être attribuée dans notre étude aux temps de rétention 
élevés des solides, et au pH relativement faible (6-6,5) qui se stabilise dans le 
réacteur. Ce pH résulte de la nitrification qui acidifie le milieu et à l’absence de 
dénitrification qui pourrait compenser partiellement cette chute d’alcalinité. Le 
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procédé est en effet opéré sous condition totalement aérobie. Il est également 
possible que la lyse cellulaire, importante à fort age de boues, favorise la libération 
d’acides organiques dans le milieu et contribue à cette acidification. Il est également 
envisageable que la rétention membranaire joue un rôle dans l’acidification, par 
exemple en retenant dans le milieu biologique des produits microbiens ayant des 
propriétés d’acides organiques, mais cet aspect n’a cependant pas été démontré. 
 
4.3.1.4   Apport du modèle ASM3 pour prédire les productions de 
boues 
La figure 4.16 montre le principe sur lequel repose le modèle ASM3. Le modèle fait 
l’hypothèse que tout le substrat passe à travers le stockage avant d’être métabolisé par 
les microorganismes. De plus, ASM3 utilise le concept de respiration endogène pour 
expliquer la diminution de la masse des bactéries dans la boue activée. 
 
 
Figure 4.16. Flux de DCO pour la biomasse hétérotrophe et autotrophe en ASM3. 
 
D’après le concept de respiration endogène les microorganismes oxydent directement 
les produits cellulaires sans croissance cellulaire (donc pas de croissance cryptique). 
Selon ce principe, le rendement de production de la biomasse hétérotrophe (XBH) et 
autotrophe (XBA), s’exprime alors [Van Loosdrecht et Henze, 1999] : 
 
eb
BB K
YY
.1
1
.max θ+
=      (4.5) 
 
Ke étant le coefficient de décroissance cellulaire (bH par exemple pour la biomasse 
hétérotrophe). 
Hétérotrophes 
Respiration 
endogène 
Croissance Stockage Hydrolyse 
XS SS Xsto XH XI 
SO SO SO 
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Le modèle prend aussi en considération l’accumulation des produits inertes 
particulaires et l’affluent ainsi que les produits de lyse, mais ces deux sources de boue 
inertes ne sont pas dissociées comme dans le modèle ASM1. Il s’agit donc d’une 
unique variable Xi. La prise en compte du phénomène de stockage intracellulaire et 
d’hydrolyse rapide de ce stock, permet de décrire des processus d’hydrolyse plus lents 
pour la matière lentement biodégradable de l’affluent. Et cet aspect nous est apparu 
intéressant pour décrire la biomasse du BAM. Les valeurs par défaut du modèle 
ASM3 utilisés lors de la simulation sont montrées dans le tableau 4.9. 
 
Tableau 4.9. Valeurs typiques à 20°C du modèle ASM3  
Symbole Unité Valeur 
Paramètres stœchiométriques 
YA KgDCOformée.Kg-1Noxydé 0,24 
YH (aérobie) KgDCOformée.Kg-1DCOoxydé 0,63 
YH (anoxic) KgDCOformée.Kg-1DCOoxydé 0,54 
Ysto (aérobie) KgDCOformée.Kg-1DCOoxydé 0,85 
Ysto (anoxic) KgDCOformée.Kg-1DCOoxydé 0,8 
fi KgDCO.Kg-1DCO 0,2 
fsi KgDCO.Kg-1DCO 0,0 
Paramètres cinétiques 
µH j-1 2,0 
KS KgDCO.m-3 2,0 
KOH KgO2.m-3 0,20 
KNO KgNO3-N.m-3 0,50 
ksto j-1 5,0 
bH (aérobie) j-1 0,2 
bH (anoxic) j-1 0,1 
bsto (aérobie) j-1 0,2 
bsto (anoxic) j-1 0,1 
µA j-1 1,0 
ba (aérobie) j-1 0,15  
ba (anoxic) j-1 0,05 
KNH KgNH3-N.m-3 0,1 
KOA KgO2.m-3 0,4 
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4.3.1.4.1   Evolution des différentes fractions de la matière organique 
particulaire  
La figure 4.17 présente les résultats obtenus avec le modèle ASM3 pour les différentes 
périodes opératoires du BAM. 
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Figure 4.17. Evolution des fractions XBH, XBA, Xi, XSTO et XS lors de leur séjour dans le BAM. 
Simulation avec ASM3. 
 
La figure 4.17 nous montre d’abord qu’au sein du bioréacteur la fraction particulaire 
inerte de la boue est toujours majoritaire, celle-ci provenant indifféremment de l’eau 
usée d’entrée (Xi) ou de la lyse. Mais surtout nous observons que la fraction 
lentement biodégradable (XS), la biomasse autotrophe et les produits de stockage 
n’évoluent pas, restant toujours très faibles (environ 5% chacun) et par conséquent 
ont peu d’effet sur la production de boues dans cette gamme de conditions 
opératoires. 
Lorsqu’ASM3 est utilisé avec ses paramètres cinétiques par défaut (tableau 4.9) et 
pour des âges de boues élevées, la boue est toujours constituée dans sa majorité (> 
60%) de matière particulaire inerte, comme avec le modèle ASM1. 
 
 
4.3.1.4.2   Intégration de l’hydrolyse lente dans le modèle ASM3 
Dans les modèles ASM1 et ASM3 l’hydrolyse convertie le substrat lentement 
biodégradable (XS) en substrat rapidement biodégradable (SS) immédiatement 
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disponible pour la croissance de la biomasse [Henze et al., 1987 ; Orhon et al., 1999] 
(figure 4.18).  
 
 
 
Figure 4.18. Principe de l’hydrolyse 
 
 
L’hydrolyse est considérée comme une réaction limitée par la surface réactionnelle et 
décrite par le modèle suivant : 
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A forte concentration en biomasse, ce modèle se simplifie par une équation du 
premier ordre par rapport au matériel hydrolysable (XS).  
 
S
X
HS X
K
k
dt
dX
.=      (4.7) 
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Où kH est la constant d’hydrolyse (Kg DCO. Kg-1DCO.d-1) et KX est la constant de 
saturation de l’hydrolyse (Kg DCO. Kg-1DCO). Les valeurs de ces constantes 
proposées pour les modèles ASM1 et ASM3 sont montrées dans le tableau 4.10. 
 
Tableau 4.10. Valeurs typiques des constantes d’hydrolyse dans les modèles ASM à 20°C. 
 
ASM1 
Par défaut 
ASM3 
Par défaut 
ASM3 modifié  
(hydrolyse lente) 
kH (Kg DCO. Kg-1DCO.d-1 3 3 0,6 
KX (Kg DCO. Kg-1DCO) 0,03 1 0,7 
 
Nous avons observé que ces modèles avec leurs constantes par défaut ne sont pas 
conçus pour prédire l’évolution de la matière particulaire inerte dans des conditions 
de rétention totale et des âges de boues élevées. Nowak et collaborateurs (1998) 
montrent d’ailleurs qu’il peut être nécessaire d’ajouter au modèle un concept 
d’hydrolyse lente doté de son propre jeu de constantes biologiques. 
 
De même Laspidou et Rittman (2002) démontrent que les produits microbiens et les 
exopolymères sont hydrolysés et solubilisés avec des cinétiques caractérisées par des 
constantes très faibles.  De ses expériences Spérandio (1998) a déterminé les 
constantes d’hydrolyse des matières particulaires d’une eau résiduaire par des 
expériences respiromètriques spécifiques. Celles-ci ont été également ajoutés dans le 
tableau 4.10 et l’on peut constater que si la constante de demi-saturation KX est 
proche de celle d’ASM3 le taux d’hydrolyse kH est 5 fois plus faible. 
 
Dans la partie suivante nous allons modéliser la production de boue avec le modèle 
ASM3 en introduisant les valeurs de ces constantes caractérisant l’hydrolyse lente 
[Ginestet et al., 2002 ; Spérandio, 1998]. 
 
Les figures 4.19 et 4.20 présentent les résultats obtenus avec ce nouveau jeu de 
paramètres. 
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Figure 4.19. Evolution des fractions XBH, XBA, Xi, XSTO et XS lors de leur séjour dans le BAM. 
Modélisation avec ASM3 avec hydrolyse lente (kH = 0,6 et KX = 0,7). 
 
 
Comme précédemment (ASM3 sans hydrolyse lente) au sein du bioréacteur 
l’augmentation de concentration en boues est le résultat de l’accumulation de la 
fraction inerte, Xi, dans le système. La figure 4.19 nous montre que la biomasse active 
évolue relativement peu au cours du temps pour des âges de boues supérieures à 30 
jours. La fraction (Xsto) reste stable et faible. Il faut souligner que la concentration de 
la fraction lentement biodégradable (XS) est plus élevée que celle observé avec ASM1 
et ASM3 non modifié, indiquant une accumulation plus sensible de ce matériel dans 
le réacteur à des ages de boues de 10 à 50 jours. 
 
Sur la figure 4.20 nous observons à un âge de boue faible (10 jours) que 45% de la 
boue organique est constitué de matière particulaire inerte (Xi), la fraction lentement 
biodégradable (XS) constitue alors 30% de la matière totale. Les bactéries 
hétérotrophes contribuent à environ 15%. Les produits de stockage et la biomasse 
active nitrifiante constituent seulement 10% de la matière organique particulaire.  
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Figure 4.20. Proportion des fractions des fractions XBH, XBA, Xi, XP et XS dans la boue organique au 
cours du temps de fonctionnement du BAM. Modélisation avec ASM3 avec hydrolyse lente (kH = 0,6 
et KX = 0,7). 
 
 
Pour des âges de boues élevés, la matière lentement hydrolysable est progressivement 
éliminée du système et ne constitue plus que 5 à 10% de la boue à un age de boues de 
100 jours. 
 
4.3.1.4.3   Capacité de ASM3 pour prédire la quantité de boue produite 
Comme avec le modèle ASM1 le rendement de production de boue observé (Yobs) a été 
calculé à partir des simulations dynamiques et d’un bilan matière. La figure 4.21 
présente les résultats de cette évaluation obtenue avec ASM3 et les valeurs par défaut 
de l’hydrolyse pour deux fractions fXi (0,1 et 0,15) ainsi que le résultat obtenu avec 
ASM3 et les paramètres modifiés de l’hydrolyse. Les résultats expérimentaux ont 
également été représentés. Lorsque le concept d’hydrolyse lente est introduit dans le 
modèle, la production de boue est plus importante. Afin de valider les résultats 
obtenus avec les différentes simulations nous allons les confronter avec les résultats 
expérimentaux en terme de rendement de production de boue observé (Yobs) en 
fonction de l’âge des boues. 
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Figure 4.21. Evolution du rendement de production de boue en fonction de l’âge de boue pour 
différentes valeurs de Xi dans l’eau usée. 
 
Nous observons que les résultats expérimentaux sont relativement bien représentés 
par le modèle ASM3 jusqu’à environ 60 jours d’âge de boues lorsque Xi est de 10% 
avec le concept de hydrolyse lente. Au delà de cette valeur d’âge de boue l’écart 
augmente d’autant plus qu’augmente l’âge de boues. Cela dit pour des âges de boues 
de plus de 60 jours les résultats expérimentaux semblent être bien représentés par la 
simulation obtenue avec une fraction fXi de 0,10. Ces résultants confirment une fois 
de plus que les modèles ASM (1 et 3) sont valides pour prédire la production de boue 
sur des gammes d’âge de boues limitées. Au delà d’une certaine valeur les modèles ne 
prédissent pas correctement la production de boue même avec l’introduction du 
concept de l’hydrolyse lente. 
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4.3.2   CINETIQUES ET ACTIVITES BACTERIENNES 
 
 
Dans cette première partie les mesures expérimentales obtenues par respiromètrie 
seront comparées avec la simulation dynamique obtenue avec le logiciel GPS-X. Les 
procédés concernés sont le BAM immergé et le BA [Massé, 2004] décrits dans le 
Chapitre de Matériels et Méthodes. 
 
4.3.2.1    Analyse expérimentale des activités biologiques 
Les analyses respiromètriques ont été effectuées durant les périodes 1, 2 et 3 pour des 
âges de boues fixés à 9,8, 37, et 110 jours. La figure 4.22 présente un exemple de 
cinétique effectuée. 
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Figure 4.22. Exemple d’un respirogramme typique. (1) Consommation du substrat résiduel de la 
boue ; (2, 5, 9) Boue en respiration endogène ; (3, 7) Adition de substrat ; (4, 8) Respiration exogène 
maximale ; (6) Adition de ATU. 
 
Un échantillon de microorganismes (issu du BAM) est aéré et agité dans le 
respiromètre afin de dégrader le substrat exogène résiduel des boues (1). A mesure 
que le substrat résiduel est épuisé, les boues atteignent une respiration stable (2) 
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appelée « respiration endogène ». Après la période de stabilisation endogène une 
injection de substrat azoté (NH4Cl) (3) pour les microorganismes nitrifiants est 
effectuée dans le réacteur. Cette addition de substrat provoque une augmentation de 
la vitesse de consommation d’oxygène. Cette vitesse de consommation d’oxygène où 
vitesse de consommation exogène est proportionnelle à la cinétique de 
biodégradation aérobie du substrat par les bactéries nitrifiants de la boue activée 
[Kong et al., 1996]. Si la concentration de substrat est suffisante (au moins 10 fois la 
constante d’affinité des microorganismes, KN ~ 1 mgN/L [Salhi, 2003]) la vitesse de 
consommation d’oxygène atteindra sa valeur maximale qui correspond à la vitesse 
maximale de respiration (4). Une fois que tout le substrat a été oxydé la boue activée 
revient à la phase endogène (5). Un inhibiteur de l’activité résiduelle des 
microorganismes autotrophes est ajouté à la boue (ATU) (6). Le même protocole (pas 
7 à 9) est suivi mais cette fois avec l’addition d’un substrat à large spectre (OCDE) 
pour les microorganismes hétérotrophes. 
 
A partir du respirograme (figure 4.22), les activités autotrophe et hétérotrophe ont 
été suivies par la mesure des vitesses maximales de consommation d’oxygène 
(rO2.max.H et rO2.max.A). La vitesse de consommation d’oxygène de la biomasse 
hétérotrophe et autotrophe (rO2.max.H et rO2.max.A, respectivement) associée à la 
dégradation de substrat est évaluée en retranchant la vitesse de respiration endogène. 
A partir de ces cinétiques et des rendements de conversion (YH pour la biomasse 
hétérotrophe, et aO2 pour la biomasse autotrophe), nous avons estimés les activités 
maximales de dégradation des substrats des organismes hétérotrophes et 
autotrophes, notés rS (mgDCO/L.h) et rN (mgN-NH3/L.h) respectivement. 
 
H
Hmax.O
s Y1
r
r 2
−
=      (4.8) 
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Le rendement de conversion de la DCO par la biomasse hétérotrophe (YH) dans 
l’équation (1) est determiné:  
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H S
DO1Y −=      (4.10) 
 
La demande en oxygène (DO) peut être facilement obtenue en intégrant la surface 
décrite par la courbe de la réponse hétérotrophe. SSo est la DCO injecté et dégradée 
(mg.L-1). Ce paramètre est important pour le calcul de la production de boue. Le 
coefficient stœchiométrique de consommation d’oxygène rapporté à la quantité de N-
NH4+ consommé, aO2, dans l’équation (4.9) est estimé en intégrant la surface décrite 
par la cinétique de nitrification. 
 
La figure 4.23 présente l’ensemble des activités mesurées (maximales hétérotrophes 
et autotrophes, endogènes), en mgO2/L.h, puis rapportées aux MVS en 
mgO2/gMVS.h. 
 
On constate notamment que les activités respiratoires (en mg.L-1.h-1) augmentent au 
cours du temps avec l’augmentation de l’age de boues et les MVS. Mais par contre les 
activités spécifiques par rapport aux MVS diminuent. Ceci peut être traduit par une 
augmentation de la concentration en biomasse active mais simultanément une 
diminution de la fraction active de la biomasse totale avec l’augmentation de l’âge de 
boue. 
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(f) 
Figure 4.23. Evolution des activités mesurées endogènes : (a) mgO2/L.h, (b) rapportées aux MVS en 
mgO2/gMVS.h ; maximales hétérotrophes : (c) mgDCO/L.h, (d) mgDCO/gMVS.h ;  et maximales 
autotrophes : (e) mgN/L.h (f) mgN/gMVS.h. 
 
 
 
CHAPITRE IV    
 183
 
4.3.2.2   Simulation de la vitesse de dégradation des substrats 
La simulation de la dynamique des vitesses de dégradation des substrats est 
primordiale pour prédire correctement l’évolution de la concentration résiduelle en 
substrat (DCO ou azote ammoniacal), et la dynamique de consommation d’oxygène. 
Notamment la prédiction de la réponse du système biologique à une variation de 
charge est totalement liée à la qualité de prédiction de ces activités potentielles 
maximales. 
 
Elles-mêmes découlent du produit entre le taux de croissance et la concentration en 
biomasse active (µ.X). Il est donc important de simultanément connaître et prédire 
ces deux paramètres correctement. 
 
La figure 4.24 montre l’évolution des vitesses de dégradation hétérotrophe (rS) et 
autotrophe (rN) expérimentales et modélisées avec les paramètres par défaut du 
modèle ASM1 [Henze et al., 1987]. 
 
Nous observons que l’activité bactérienne maximale est surestimée par la 
modélisation à partir des paramètres par défaut du modèle. 
 
La modélisation de l’activité bactérienne maximale découle principalement de trois 
paramètres cinétiques : le taux de croissance, le taux de décès, le rendement de 
conversion ; et de trois paramètres opératoires : le flux de substrat, le temps de séjour 
hydraulique et le temps de séjour des micro-organismes. 
 
En régime permanent, les vitesses d’utilisation maximale des substrats sont 
proportionnelles au produit entre le taux de croissance et la concentration en 
biomasse active (µ.X) : 
BAA
A
XBN
X
Y
ir .
1 µ

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Sur la base des bilans matières en régime permanent, la concentration en biomasse 
active (XBH et XBA) est liée à la valeur du rendement de conversion  (Y), au flux de 
substrat, mais aussi et surtout à l’âge de la boue (θb) et au taux de décès (b), comme 
suit [Metcalf & Eddy, 2003] : 
 
( )
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(d) 
Figure 4.24. Evolution des vitesses de dégradation hétérotrophe : (a) rS en mgDCO/L.h, (b) rS en 
mgDCO/gMVS.h), et autotrophes : (c) rN en mgDCO/L.h, (d) rN en mgN/L.h expérimentales et 
modélisées avec ASM1 (paramètres par défaut du modèle) 
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Naturellement dans les modèles ASM, un degré de complexité supplémentaire 
intervient car les flux de substrats ne dépendent pas seulement des concentrations 
entrant avec l’affluent, mais également des produits de certaines réactions : 
l’hydrolyse (XS transformé en SS), la lyse (XBH et XBA transformé en XS), 
l’ammonification (N organique transformé en N ammonium). Mais malgré tout, les 
résultats que nous obtenons sur la figure 4.24, peuvent être interprétées et discutées 
vis à vis de ces expressions générales. 
 
En effet la figure 4.24 présente l’évolution des vitesses maximales pour différentes 
phases pseudo-stabilisées correspondant à différents âges de boues. Dans les 
expressions, θb est à priori le principal paramètre variant, ce qui conduit à la 
stabilisation de différentes valeurs des concentrations en biomasse active XBA et XBH, 
et au final à différentes valeurs de rS et rN. 
 
Nous essaierons donc d’analyser successivement les différents paramètres Y, µ et b 
afin d’évaluer quel est celui ou ceux qui nécessitent une adaptation, pour prédire les 
résultats mesurés sur le bioréacteur à membrane. Nous pourrons alors discuter de la 
validité du modèle lui-même pour décrire le procédé. 
 
4.3.2.3   Rendement de conversion 
Les valeurs des rendements de conversion YH et YA par défaut utilisées dans les 
modèles ASM découlent de  nombreuses données sur les procédés à boues activées.  
Le rendement de conversion hétérotrophe peut varier principalement suivant la 
nature des substrats, leur degré d’oxydation notamment et l’utilisation que les 
populations bactériennes en font (stockage de produits intra-cellulaires ou 
multiplication, nature de l’accepteur d’électron) [Henze et al., 1987 ; Kong et al., 
1996 ; Mark et al., 1998 ; Strotmann et al., 1999 ; Vollertsen and Hvitved-Jacobsen, 
1999]. Le spectre de substrat présent dans les eaux usées urbaines conduit à une 
valeur moyenne qui, selon la bibliographie, peut être modifiée significativement 
essentiellement lorsque l’eau résiduaire présente des spécificités (raccordement 
industriel par exemple). Le rendement autotrophe présente moins de raison de 
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varier, car le substrat des organismes nitrifiants  est unique  (l’azote ammoniaque) et 
le type d’espèces limité. 
 
Cependant, il n’est pas impossible que le fonctionnement à age de boues élevé et à 
haute densité cellulaire, ainsi que la sélection de population imposée par la 
séparation membranaire, puissent engendrer des modifications de ces rendements. 
 
La mesure précise du rendement autotrophe est délicate, mais les rendements 
hétérotrophes ont été comparés dans le BAM et le BA. La valeur de YH pour 
l’ensemble des mesures dans le BAM est de 0,665 ± 0,1 gDCO/gDCO et la valeur 
moyenne obtenue pour le BA est de 0,66 ± 0,19 gDCO/gDCO. Par conséquent nous 
avons considéré que la valeur par défaut de 0,67  g/g utilisé dans GPS-X était 
correcte. Le rendement autotrophe sera également considéré constant et égal à la 
valeur par défaut.  
 
4.3.2.4   Modélisation de la vitesse maximale de nitrification, rN 
 
4.3.2.5.1   Influence des modifications opératoires sur les états pseudo- 
stabilisés 
Si l’on regarde l’équation 4.13 la vitesse d’utilisation de substrat de la biomasse 
autotrophe, rN, est proportionnelle à µA et également à la concentration en biomasse 
autotrophe active, XBA, (puisque YA est supposé constant). A la fois la concentration 
en biomasse active autotrophe, XBA, est liée (outre à la valeur de YA) à l’âge de la boue 
et au taux de décès, bA, (Equation 4.16). 
 
Alors à l’issue des résultats de la modélisation (figure 4.24) et de la connaissance des 
paramètres influant rN, nous pouvons formuler deux hypothèses qui expliqueraient la 
réponse au décalage entre les résultats expérimentaux (plus faibles) et la 
modélisation avec les valeurs par défaut en ASM1 [Henze et al., 1987]: 1) soit la 
vitesse de croissance (µA) est plus faible que celle utilisée par défaut dans le modèle 
(tableau 4.8) ou 2) soit le taux de décès de la biomasse active dans le bioréacteur est 
plus élevée que celle du modèle (voire les deux). 
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Dans ses travaux, Martinage (1999) fait une synthèse des différentes valeurs de bA 
publiées dans la littérature. D’après l’auteur les valeurs obtenues varient de 0,11 à 
0,63 j-1 à 30°C. D’autres auteurs reportent une valeur de 0,4 j-1 toujours à 30°C tandis 
que Gujer et collaborateurs (1995) obtiennent 0,05 et 0,15 j-1 à 10 et 20°C 
respectivement. Les valeurs du taux de croissance µA sont aussi relativement 
variables, comme le rapporte Choubert (2002) pour les systèmes à boues activées à 
faible charge. 
 
Des simulations ont donc été réalisées en modifiant soit bA, soit µA (valeurs par défaut 
bA = 0,04 j-1 et µA = 0,8 j-1). Les mesures et les simulations des vitesses maximales 
autotrophes de dégradation du substrat sont présentées sur la figure 4.25 pour deux 
valeurs donnant des résultats intéressants. 
 
La prédiction de rN avec la vitesse de croissance de la biomasse nitrifiante (µA) deux 
fois plus faible (0,45 j-1) que celle utilisée par défaut dans le modèle ASM1 [Henze et 
al., 1987] (0,8 j-1) s’avère satisfaisante tout le long de la période de fonctionnement du 
BAM. 
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Figure 4.25. Vitesse d’utilisation de substrat expérimentale de la biomasse nitrifiante (pour le BAM) 
simulée avec 1) les valeurs par défaut de ASM1, 2) µA = 0,45 j-1 et 3) bA = 0,2 j-1). 
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En analysant les résultats présentés dans la figure 4.25 nous observons que lorsque 
l’on augmente la valeur de bA de 0,04 à 0,2 j-1 la simulation est proche des résultats 
expérimentaux pour la première période de fonctionnement du BAM (pour un âge de 
boues de 10 j). Mais au-delà la valeur expérimentale de rN est sous estimé par le 
modèle (pour des ages de boues de 37 et 110 jours). Ces résultats montrent que ba et 
µa n’ont pas le même effet sur les valeurs respectives de la vitesse et de la 
concentration en biomasse active. 
 
Comme on l’observe dans les équations 4.15 et 4.16 il est possible de noter que bA 
influence la concentration en biomasse active et plus particulièrement l’effet relatif de 
l’âge de boues (θb) sur la concentration en biomasse active.  
 
D’ailleurs nous pouvons vérifier comment le fait de changer les paramètres µA ou bA 
influe sur la concentration en biomasse active présente dans la BAM au cours du 
temps. La figure 4.26 montre que la concentration de biomasse autotrophe active, 
XBA, reste inchangée quelque soit la valeur des paramètres µA, mais varie lorsque bA 
est modifié. 
 
Par conséquent, les résultats expérimentaux, donnant l’évolution de l’activité en 
fonction de l’age de boues, sont intéressants car ils permettent de dissocier l’effet de 
bA et µA sur l’activité totale (qui dépend du produit µ.X). En augmentant bA, l’activité 
est réduite, mais comme une conséquence de la réduction de la concentration en 
biomasse active. De ce fait l’augmentation des cinétiques de décès conduit à une 
réduction particulièrement importante de la concentration en biomasse active 
lorsque l’age de boues augmente. 
 
Les données expérimentales (donc l’effet de l’age de boues sur l’activité) sont 
beaucoup mieux représentées par la diminution du taux de croissance à 0,45 j-1. Une 
optimisation mathématique simultanée de µA et bA pourrait permettre d’ajuster plus 
précisément les deux paramètres. 
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Figure 4.26. Evolution de la concentration de biomasse nitrifiante au cours du temps simulée avec 1) 
les valeurs par défaut de ASM1 ,2) µA = 0,45 j-1 et c) bA = 0,2 j-1). 
 
 
De manière comparable, Choubert (2002) montrent que si les vitesses de nitrification 
sont mesurées sur des plages d’age de boues relativement limitées, une infinité de 
couple de  valeurs (µA ; bA) permettent de prédire correctement ces données. Ces 
auteurs proposent un couple unifié de valeurs (µA=0,45 j-1, bA=0,13 j-1) à 10°C qui 
décrivent correctement les données récoltées sur des procédés à faible charge 
fonctionnant à un age de boues de 10 à 50 jours. 
 
En conclusion, la modélisation du BAM immergé montre qu’il n’est pas possible de 
simuler avec précision l’évolution de la vitesse maximale d’utilisation de substrat de 
la biomasse autotrophe, rN, en conservant les valeurs par défaut du modèle ASM1. Si 
la valeur de YA est considérée constante la valeur de µA doit être réduite pour simuler 
correctement les résultats expérimentaux. 
 
4.3.2.5.2   Evolution de l’activité spécifique 
Comme nous l’avons vu précédemment les activités respiratoires spécifiques 
diminuent avec l’augmentation de l’age de boue, car cette augmentation entraîne une 
accumulation de biomasse inactive (inerte de l’affluent, ou inerte produit par la lyse) 
CHAPITRE IV    
 190
selon le paragraphe concernant la production de boues. La vitesse spécifique 
d’utilisation du substrat est un paramètre important car elle est directement liée à la 
fraction de biomasse active et reflète le contenu viable de la boue [Pellegrin et al., 
2002]. En plus des paramètres déjà cités, elle dépend du rapport DCO/NTK de 
l’effluent, qui fixe le rapport entre les populations hétérotrophes et autotrophes dans 
les MVS [Choubert, 2002]. 
 
De la figure 4.27 nous observons que l’activité spécifique (rapportée aux MVS) de la 
biomasse nitrifiante trouve sa valeur maximale pour des âges de boues de 10 jours. 
Pour des âges de boues 110 jours, l’activité nitrifiante spécifique chute d’environ 40%. 
Ces résultats sont en accord avec ceux obtenus par Huang et collaborateurs (2001). 
De leur étude sur l’influence de l’âge de boue (5-40 jours) sur les performances et 
l’activité microbienne dans un BAM, les auteurs ont trouvé qu’à des âges de boues de 
5 jours une faible activité nitrifiante est observée à cause du temps insuffisant pour le 
développement de ce type de bactéries. A des âges de boues de 10 jours, l’activité de la 
biomasse nitrifiante trouve sa valeur maximale. Finalement lorsque l’âge de boue 
devient plus important (40 jours), l’activité nitrifiante est trois fois plus faible que 
celle trouvée à 5 jours. 
 
Même si la perte d’activité spécifique est importante dans le BAM il faut signaler que 
les performances d’élimination ne sont pas affectées par cette chute d’activité 
spécifique puisque la concentration en biomasse active reste supérieure. [Massé, 
2004] l’a démontré pour l’élimination de la DCO. D’autres études ont aussi montré 
que la réduction de l’activité biologique spécifique avec l’augmentation de l’age de 
boue n’a pas d’effet sur les performances d’élimination de la matière organique et 
azotée [Huang et al., 2001; Lee et al., 2003 ; Gao et al., 2004].  
 
De la figure 4.27 nous constatons que pour tout le long de la période de 
fonctionnement l’évolution de la vitesse spécifique de nitrification est toujours 
surestimée lorsque l’on utilise les valeurs par défaut du modèle ASM1 [Henze et al., 
1987] mais par contre avec un taux de croissance de 0,45 j-1 le modèle arrive à 
représenter de façon correcte les résultats expérimentaux. 
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Figure 4.27. Vitesse d’utilisation de substrat expérimentale de la biomasse autotrophe (pour le BAM)  
simulée avec 1) les valeurs par défaut de ASM1 ,2) µA = 0,45 j-1 et c) bA = 0,2 j-1. 
 
 
 
Nous pouvons aussi évaluer le rôle du taux de décès, bA, dans la prédiction de rN 
(deuxième hypothèse). La simulation avec un taux de décès plus important surestime 
la chute d’activité spécifique à fort age de boues, car elle conduit à une surestimation 
des phénomènes de décès, et à une surestimation du taux de diminution de la fraction 
XBA dans la boue. 
 
4.3.2.6   Modélisation de la vitesse spécifique maximale d’utilisation 
du substrat de la biomasse hétérotrophe, rS 
La figure 4.28 présente l’évolution de la vitesse spécifique hétérotrophe de 
consommation du substrat. 
 
Comme la vitesse spécifique de nitrification, l’activité spécifique hétérotrophe dans le 
BAM chute lorsque l’âge de boue augmente. Celle-ci perd environ 60% de son activité 
après 250 jours de fonctionnement du système, pour une variation d’âge de boues de 
10 à 110 jours. 
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Figure 4.28. Vitesse d’utilisation de substrat de la biomasse hétérotrophe expérimentale (pour le 
BAM et BA)  et simulée avec ASM1. 
 
 
Comme dit précédemment, la vitesse d’utilisation de substrat reflète le contenu viable 
de la boue, cette perte d’activité avec l’augmentation de l’âge de boue peut donc être 
liée à l’accumulation de matière particulaire inerte provenant de l’eau usée, Xi, et 
produite par les microorganismes, XP. Nous avons observé que la fraction inerte de la 
boue augmente de 50% à 85% pour un âge de boues augmentant de 10  à 110 jours. 
Les résultats de la simulation montrent que lorsque nous utilisons la valeur par 
défaut de µH du modèle ASM1 (tableau 4.8), l’activité spécifique hétérotrophe est 
largement surestimée d’un facteur 4.  
 
Après optimisation, c’est avec une réduction de la valeur de µH à 1,5 j-1, comme le 
montre la figure 4.28, que le modèle représente de façon satisfaisante les résultats 
expérimentaux. Il faut remarquer que cette valeur de µH est proche de celle proposée 
par défaut dans le modèle ASM3. 
 
De manière similaire à l’activité autotrophe, la possibilité d’une augmentation du 
taux de décès bH a été aussi envisagée pour expliquer ces vitesses faibles. Mais cette 
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diminution du taux de décès conduit aussi à une sous estimation des activités à fort 
âge de boues. 
 
4.3.2.7   Dynamique des activités lors de la phase de démarrage 
L’évolution au cours du temps de la vitesse spécifique maximal d’utilisation de 
substrat de la biomasse hétérotrophe (rs) dans la phase de démarrage du bioréacteur 
à membranes immergées est présentée dans la figure 4.29. 
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Figure 4.29. Vitesse d’utilisation de substrat expérimentale (pour le BAM et BA)  et simulée avec 
ASM1 de la biomasse hétérotrophe. 
 
Comme le montre la figure 4.29, dans le profil de rS pour le BAM, deux zones peuvent 
être identifiées. D’abord, on constate une augmentation de la valeur de rS d’environ 
50% dans les premiers jours du démarrage. Après avoir atteint une valeur maximale 
rS semble se stabiliser. Ce comportement certainement correspond à une période 
d’adaptation de la fraction de biomasse active aux nouvelles conditions de 
fonctionnement du bioréacteur lors de l’ensemencement.  
 
En ce qui concerne la simulation, celle ci a été réalisée en supposant une fraction de 
biomasse active initiale inférieure de 50% à la fraction finale. Avec les paramètres par 
défaut du modèle, nous observons que rS est fortement surestimé pendant toute la 
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période. Avec un taux de croissance réduit à 1,5 j-1, la dynamique de l’activité 
spécifique est prédite relativement correctement. 
 
La figure 4.30 montre l’évolution au cours du temps de la vitesse spécifique maximale 
de nitrification (rN) lors de la phase de démarrage du procédé (Période 1). Nous 
observons d’après les résultats expérimentaux que le profil de vitesse montre une 
période dynamique  suivie d’une phase de stabilisation. L’augmentation au début de 
la période correspond à une période d’adaptation de la biomasse aux nouvelles 
conditions de fonctionnement du bioréacteur, notamment l’age de boues, le flux 
d’azote nitrifiable et le rapport DCO/NTK de l’affluent.  
 
En ce qui concerne la  simulation de rN nous observons que celle-ci est très 
surestimée par le modèle pendant toute la période lorsque l’on utilise les valeurs de 
µA par défaut. Au contraire, avec une valeur de µA réduite de 44% (0,45 j-1) la 
dynamique de la vitesse spécifique de nitrification est correctement prédite. 
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Figure 4.30. Vitesse d’utilisation de substrat expérimentale (pour le BAM)  de la biomasse autotrophe 
simulée avec 1) les valeurs par défaut de ASM1 ,2) µA = 0,45 j-1. 
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4.3.2.8   Constante de demi saturation de la nitrification  
Après  voir étudié les vitesses maximales de dégradation, nous nous intéresserons 
dans ce chapitre au paramètre qui caractérise l’activité sous limitation par le 
substrat : la constante de demi-saturation. Nous avons plus particulièrement mesuré 
la constante KN qui caractérise « l’affinité » des organismes nitrifiants pour l’azote 
ammoniacal. 
 
La valeur de la constante de demi saturation dans les modèles conditionne la 
concentration résiduelle en substrat du système biologique à alimentation continue, 
lorsque celui-ci est en régime permanent. Outre le couple substrat-enzyme, elle 
traduit également les limitations liées aux phénomènes de transport dans la matrice 
organique complexe. Il s’agit donc de constantes apparentes dans les modèles ASM, 
qui décrivent des populations mixtes et agrégées au sein de cette matrice. 
 
Les constantes ont été mesurées dans les deux procédés BAM et BA opérés en 
parallèle. 
 
4.3.2.8.1   Phase de démarrage du bioréacteur 
Selon le modèle ASM1 (Activated Sludge Model No. 1) [Henze et al., 1987] la vitesse 
de dégradation du substrat de la biomasse hétérotrophe et autotrophe (rS et rN, 
respectivement) est associée à la croissance cellulaire par le rendement de conversion 
(YH pour la biomasse hétérotrophe, et YA pour la biomasse autotrophe). Par ailleurs, 
la constante d’affinité pour le substrat, KN, est associée à la vitesse de dégradation de 
substrat de la biomasse autotrophe (rN) d’après l’équation 4.16. 
 
Dans les conditions des mesures respiromètrique effectuées, la variation de la masse 
cellulaire est négligeable [Spérandio, 1998] et les vitesses de dégradation de substrat, 
rS et rN, sont définies comme suit : 
 
s
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H
s KS
S
.X..
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1
r
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Les paramètres cinétiques (KN et µmax.A.XBA) dans l’équation (4.12) seront estimés par 
une méthode d’optimisation permettant de minimiser l’écart entre le modèle et les 
points expérimentaux avec l’aide du logiciel GPS-X Hydromantis Inc. 
 
La figure 4.31 présente un exemple de deux réponses respiromètriques pour le BAM 
et la BA. On constate que l’activité décroît plus tôt et plus progressivement dans le cas 
du BAM que pour le BA, pour lequel la diminution est plus tardive et brutale. Cela 
s’interprète d’un point de vue cinétique par une constante de demi saturation plus 
élevée dans le cas du BAM. 
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Figure 4.31. Profil respiromètrique du BAM et du BA après l’addition de substrat :  
NH4Cl pour la cinetique de nitrification et OCDE pour la cinetique hétérotrophe. 
 
 
En effet, la figure 4.32 présentent les constantes KN identifiées pour les différentes 
réponses obtenues lors de la Période 1 (Age de boues : 9,2 et 9,8 pour le BA et le BAM 
respectivement). 
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Nous observons qu’elles sont relativement stables pour les deux procédés après 20 
jours et qu’elles sont environ deux fois plus élevées pour le bioréacteur à membrane 
que pour le procédé à boues activées. Ceci indique dans le BAM une affinité plus 
faible pour le substrat ou des limitations liées au transport plus importantes. 
 
La taille du floc et la structure du floc entre autres, peuvent jouer un rôle important 
dans le transfert de matière comme l’illustre la figure 4.33. Avant d’atteindre les sites 
actifs pour être métabolisé, le substrat doit diffuser au travers de la gangue 
d’exopolymères dans laquelle les colonies sont agrégées. Par conséquent il est 
généralement considéré que plus la taille du floc est petite plus l’environnement est 
favorable à la diffusion du substrat et au contraire plus la taille du floc est importante 
plus la limitation par le transfert est importante. 
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Figure 4.32. Constante d’affinité (KN) pour le BAM et BA 
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Figure 4.33. Mécanisme de transfert dans des systèmes flocules 
 
 
Afin de trouver une explication aux différences de constantes KN, des analyses de 
répartition granulométrique ont été menés dans les deux systèmes. 
 
 
Figure 4.34. Répartitions granulométriques des réacteurs (BAM et BA) 
 
 
Comme l’illustre la figure 4.34 nous constatons sur la période étudiée que la 
population de flocs du BAM exprimée en volume est constituée principalement de 
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macroflocs de taille plus importante (environ 240 µm) que ceux trouvés dans le BA 
(environ 160 µm). Cette différence de taille pourrait être une des raisons de la 
différence dans l’ordre de grandeur de la constante de demi saturation, KN, des deux 
réacteurs. Par conséquence, la différence de constante d’affinité pourrait être 
attribuée à des limitations diffusionnelles du substrat plus importantes dans le BAM 
en comparaison avec le BA dues à la taille des flocs. Cette limitation conduit alors à 
une réduction plus significative de la vitesse d’élimination d’azote dans le bioréacteur 
à membrane lorsque la concentration en substrat devient faible. Cette différence de 
taille est assez inhabituelle dans les BAM, qui sont généralement connus pour 
déstructurer les agrégats [Tardieu, 1997; Wisniewski et al., 2000 ; Kim et al., 2001]. 
Cependant Massé (2004) a montré que pour le bioréacteur à membrane immergée 
étudié dans ce travail, opéré à faible concentration en MES, les faibles contraintes 
hydrodynamiques (débit d’aération faible, absence de pompe de recirculation des 
boues) conduisent à des tailles de flocs supérieures sur les répartitions en volume. 
 
Simultanément, dans la distribution granulométrique du BAM (figure 4.34) on 
constate aussi la présence d’une population de microflocs dont on ignore la fonction. 
Ceci est aussi mis en évidence par les répartitions en nombre qui montrent que ce 
nombre de petites particules est plus faible dans le BA, ce qui est logique étant donné 
la différence de technique de séparation [Massé, 2004]. Pour éclaircir le rôle de la 
population de microflocs du BAM, des analyses respiromètriques ont été menés dans 
le surnageant des deux réacteurs (tableau 4.11). 
 
Tableau 4.11. Activités biologiques des surnageants (BAM et BA) 
SYSTEME Activité Autotrophe (mgO2.L-1.h-1) Activité Hétérotrophe (mgO2.L-1.h-1) 
BAM 1.12 0.82 
BA < 0.1 < 0.1 
 
Dans le tableau 4.11 on peut observer que les activités des microorganismes sont 
différentes dans les deux réacteurs, significatives (autour de 1 mgO2.L-1.h-1) dans le 
BAM et non quantifiable (soit inférieure à 0,1 mgO2.L-1.h-1) dans le BA. Ceci étant dit, 
même si l’activité dans le surnageant du BAM est significative, elle reste négligeable 
comparée avec l’activité totale de la boue (tableau 4.12). Ceci nous montre que les 
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bactéries localisées dans les colonies des macroflocs sont responsables de la plupart 
de l’activité biologique. 
 
Tableau 4.12. Activités biologiques des surnageants et de la boue des réacteurs 
Activité Autotrophe 
(mgO2.l-1.h-1) 
Activité Hétérotrophe (mgO2.l-1.h-1) 
SYSTEME 
Surnageant Boue Surnageant Boue 
BAM 1.12 38 0.82 28 
BA < 0.1 28 < 0.1 16 
 
 
4.3.2.8.2   Mesure de KN pour les différentes phases de fonctionnement 
du bioréacteur 
La figure 4.35 montre la constante d’affinité pour le substrat, KN, en fonction de la 
concentration en MES, pour le BAM et pour le BA, pour les différentes périodes. La 
concentration en MES se stabilise respectivement autour de 1,6, 4 et 8 g.L-1 pour des 
âges de boues de 9,8, 37 et 110 jours. 
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Figure 4.35. Constante d’affinité (KN) pour le BAM et BA en fonction des MES 
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Nous observons qu’il existe une augmentation de la valeur de KN avec l’augmentation 
de la concentration en MES et/ou de l’âge de boues. De plus la figure 4.35 nous 
confirme que, en général, le coefficient KN est effectivement plus élevé pour le BAM 
en comparaison avec le BA, mais que cette différence semble s’atténuer avec 
l’augmentation des MES et de l’âge de boues. 
 
Parmi les explications possibles, une modification des espèces avec l’âge de boues 
peut être supposée, mais une augmentation des limitations liées au transfert dans la 
matrice de boue concentrée est également envisageable. On peut aussi remarquer que 
simultanément à l’augmentation de l’âge de boues, la taille moyenne des agrégats 
diminue et la densité augmente (évaluée par le biais de la dimension fractale) selon 
Massé (2004). Il apparaît donc ici que, malgré les observations du paragraphe 
précédent, la taille des flocs n’est pas le seul paramètre déterminant les différences de 
KN et les limitations au transfert. La structure et la densité sont aussi prépondérantes, 
ainsi que probablement la quantité et la nature chimique des exopolymères 
constituant la gangue de l’agrégat biologique. 
 
En observant la figure 4.36 nous observons que la fraction de biomasse autotrophe 
active dans les MVS diminue simultanément avec l’augmentation de l’âge de boues et 
des MES. Ainsi les colonies actives pourraient être progressivement de plus en plus 
emprisonnées dans une matrice inerte, générant plus de résistance au transfert vers 
les organismes. 
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Figure 4.36. Constante d’affinité (KN) pour le BAM et BA et concentration de biomasse nitrifiante 
dans le BAM  en fonction de MES. 
 
 
Les bactéries nitrifiantes ont tendance à former des colonies relativement denses. Au 
cours du fonctionnement du bioréacteur à membrane, qui retient plus les produits 
microbiens dans le système en comparaison avec la décantation, les agglomérats 
nitrifiants pourraient être graduellement couverts de substances tels que les 
polysaccharides ou les protéines. Ceci pourrait avoir comme conséquence une 
augmentation de la résistance au transfert de matière. Cependant, Massé (2004) a 
plutôt observé une tendance à la diminution des EPS adsorbés aux flocs (et dosés 
après extraction) lorsque l’âge de boues et les MES augmentaient. 
 
Le processus de diffusion dans l’agrégat est souvent considéré comme une phase 
limitante fortement influencée par la structure et les propriétés des EPS et par la 
tortuosité imposée par les particules imperméables [Wuetz et al., 2003]. 
L’arrangement spatial peut favoriser les gradients de concentration par exemple 
d’oxygène, d’autres accepteurs d’électrons et de substrats [De Beer et al., 1993]. De 
plus la composition des EPS peut varier spatialement et temporellement en réponse à 
la disponibilité de nutriments et d’autres conditions environnementales [De Beer et 
al., 1993 ; Bura et al., 1998]. 
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Enfin comme dernière hypothèse, le transport de substrat dans le surnageant (et non 
pas dans l’agrégat) pourrait aussi constituer une phase limitante et apporter une 
résistance significative. En effet le surnageant contient des colloïdes et des 
macromolécules organiques (PMS ou EPS solubles) sur lesquelles l’ammonium peut 
s’adsorber et ainsi diffuser peuvent être moins rapidement de la phase liquide vers le 
floc. 
 
Pour vérifier si effectivement les polymères organiques du surnageant jouent un rôle 
majeur ou pas sur le transfert de substrat vers les nitrifiants, les figures 4.37 et 4.38 
nous montrent l’évolution du contenu de protéines et de polysaccharides 
respectivement dans le surnageant du BAM et du BA en fonction de la concentration 
en MES. 
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Figure 4.37. Evolution du contenu de protéines en fonction de la concentration en MES pour le BAM 
et BA. D’après [Massé, 2004] 
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Figure 4.38. Evolution du contenu de polysacharides en fonction de la concentration en MES pour le 
BAM et BA. D’après [Massé, 2004] 
 
En particulier à des âges de boues relativement faibles (10 j) et à concentration en 
MES équivalente (1,5-2 g.L-1) le BAM accumule beaucoup plus de matières 
organiques dans le surnageant du fait de la rétention membranaire (protéines et 
polysaccharides). Nous observons alors que la concentration en EPS (protéines et 
polysaccharides) est plus faible dans le BA en comparaison avec le BAM. A des âges 
de boues de 32-37 jours, l’apparition de bactéries filamenteuses a été noté dans le BA, 
et celle-ci s’est accompagné d’un relargage de protéines et polysaccharides dans le 
surnageant. Parallèlement la valeur de KN augmente significativement dans les BA. 
Choi et collaborateurs (2002) ont trouvé que les bactéries filamenteuses produisent 
plus d’EPS que les bactéries formatrices de floc. De plus les auteurs ont observé une 
concentration plus élevée de lipides dans la liqueur mixte ayant des bactéries 
filamenteuses que dans la boue sans bactéries filamenteuses. D’après la littérature 
l’excès de bactéries filamenteuses peut conduire à la libération de plus d’exo 
polymères des flocs [Meng et al., 2005]. 
 
De son étude comparative entre un bioréacteur à membrane et un procédé à boues 
activées Gao et collaborateurs (2004) ont trouvé que les aspects morphologiques des 
nitrifiants dans un BAM peuvent être distingués jusqu’à environ 40 jours d’opération 
par des observations microscopiques. Au delà, il est difficile d’identifier la 
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morphologie des microorganismes à cause des EPS qui s’accumulent. Par contre dans 
le procédé à boues activées la morphologie de la biomasse est clairement observée 
tout le long de la période d’opération. Le transfert de substrat (NH4+) vers l’intérieur 
des flocs serait donc limité d’une part par la matrice d’EPS qui rend les bactéries 
nitrifiantes moins accessibles au substrat mais aussi par l’adsorption d’ammonium à 
cette matrice. 
 
Effectivement l’ammonium est connu pour s’adsorber à différents composés 
organiques et inorganiques. De ses travaux Nielsen (1996) a trouvé que l’ammonium 
s’adsorbe aux flocs avec une capacité de l’ordre de 0,3 à 0,4 mg NH4-N.g-1SS. Ainsi il 
est aussi possible que la dynamique de diminution de l’activité de la biomasse 
nitrifiante, lorsque la concentration en substrat devient faible, soit fixée par la vitesse 
de désorption de la part résiduelle d’ammonium adsorbé sur les EPS. 
 
 
 
4.4   CONCLUSIONS 
 
Nous avons tenté dans ce chapitre de clarifier les cinétiques et soechiométries de la 
biomasse développé dans les bioréacteurs à membranes immergées. L’étude des 
spécificités physico-chimiques du milieu biologique dans un bioréacteur à BAM a été 
l’objet du travail de Massé (2004) et ses résultats expérimentaux ont servi de base 
dans cette étude. Différents périodes de fonctionnement ont été étudiés 
correspondant à différents âge de boues : 9,8, 37 et 110 jours. 
 
Les modèles ASM1 et ASM3 développés à la base pour les systèmes à boues activées 
ont été utilisés dans un premier temps pour modéliser la production de boue du BAM 
et dans un deuxième temps pour prédire les activités hétérotrophes et autotrophes de 
la biomasse.  
 
Les conclusions principales qui ressortent de ce Chapitre sont résumés ci-dessous. 
 
Stœchiométrie et production de boues 
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Dans les modèles ASM1 et ASM3 une fraction de la matière organique particulaire est 
considérée inerte dans l’affluent (fXi), et une fraction des produits de lyse sont 
considérés également non biodégradables. Ces deux fractions, constituent dans les 
simulations l’essentiel de la boue produite pour des ages de boues élevés (> 30 jours). 
Cette hypothèse ne permet pas de décrire correctement la diminution de la 
production de boues observée dans le BAM avec l’augmentation du temps de séjour 
des solides sur des gammes d’age de boues larges (10 à 110 jours). Les résultats 
tendent à montrer que les fractions considérées « inertes » sur une plage limitée 
d’age de boues correspondant aux procédés conventionnels [Henze et al., 1987], sont 
progressivement hydrolysées et dégradées dans le BAM. 
 
Il est également clair que les substrats dits « lentement biodégradables » notés XS, 
subissent une hydrolyse rapide dans le modèle ASM1 et sont donc déjà totalement 
dégradés pour un age de boues de 10 jours. Les réactions d’hydrolyse lente doivent 
donc être intégrées pour décrire la qualité de la boue et les quantités de boue 
produites dans le BAM. L’introduction des constantes cinétiques spécifiques des 
substrats lentement hydrolysables de l’ERU (kH = 0,6 et KX = 0,7) permet de rendre le 
modèle ASM3 un peu plus représentatif à fort age de boues mais ceci n’est pas 
suffisant. 
 
En effet, la biodégradabilité des produits microbiens doit être considérée pour 
prédire les processus biologiques sur des échelles de temps de plusieurs mois. De plus 
les produits microbiens étant particulièrement importants à considérer dans les 
processus de colmatage, les cinétiques de solubilisation et de dégradation de ces 
composés demandent une attention particulière pour pouvoir à terme relier l’état 
physiologique de la boue et le colmatage. 
 
Les modèles ASM1 et ASM3 n’intègrent pas les processus de transformation des 
matières minérales en suspension. Or nous avons montré, par des simulations basées 
sur des bilans matières, que plus de 50% de la matière minérale en suspension de 
l’affluent était solubilisée dans le BAM. Négliger ce phénomène conduit à surestimer 
dans notre cas la production de boue totale de 15% à fort age de boues. Il faudrait 
donc également à terme décrire les processus de solubilisation et de précipitation 
pour améliorer les prédictions. 
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Cinétiques et activités bactériennes 
 
Nos résultats montrent que le modèle ASM1 peut prédire correctement les vitesses 
maximales de consommation des substrats dans les différents régimes pseudo-
permanents du BAM (correspondant à des très faibles charges massiques et à des 
gammes d’ages de boues élevées), à condition de réduire les taux de croissance µH et 
µA respectivement de 75% et de 44% par rapport aux valeurs par défaut. La réduction 
du taux de croissance hétérotrophe peut-être expliquée partiellement par la nature 
des substrats carbonés utilisés pour la respiromètrie (OCDE), mélange de substrats 
facilement et lentement biodégradables ou nécessitant une hydrolyse. 
Malgré tout, globalement, ce travail met en évidence que le fonctionnement avec une 
rétention membranaire à fort age de boues conduit à la sélection d’organismes à taux 
de croissance faible, que ce soit pour les populations hétérotrophes ou autotrophes. 
 
Le tableau 4.13 présente les valeurs des vitesses de nitrification (mgN/L.h) en 
fonction de l’âge de boues pour le BA et BAM. Il apparaît que l’activité nitrifiante 
spécifique stabilisée dans les deux réacteurs lorsque les procédés sont opérés avec les 
mêmes conditions opératoires (âge de boue, charge, DCO/NTK de l’affluent) est 
similaire pour des âges de boues de 10 à 37 jours. La diminution de l’activité 
spécifique avec l’augmentation de l’age de boues est également similaire. 
 
Tableau 4.13. Comparaison des activités spécifiques moyennes de nitrification dans le BA et le BAM 
en fonction de l’âge de boues 
Age de boues (jours) BAM (mgN.L-1.h-1) BA (mgN.L-1.h-1) 
10 9,61 10,83 
32 - 37 18,75 17,78 
 
Les conclusions de cette étude se rejoignent donc pour les systèmes à séparation 
membranaire ou par décantation lorsque ceux-ci sont opérés à fort âge de boues. 
Parallèlement, nos résultats montrent aussi que le modèle ASM1 décrit relativement 
bien le taux de diminution de la biomasse active (autotrophe et hétérotrophe) dans le 
BAM avec l’augmentation de l’âge de boues, et ce avec les valeurs par défaut des taux 
de décès hétérotrophes et autotrophes bH et bA. 
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Les valeurs des constantes apparentes de demi-saturation de la nitrification sont 
deux fois plus grandes environ dans le BAM par rapport au BA, en particulier à un 
âge de boues de 10 jours et à faible concentration en biomasse (1,5-2 g.L-1). Ces 
valeurs de KN augmentent progressivement de 0,25 à 0,6 mg.L-1 pour le BAM quand 
l’âge de boues et la concentration en MES augmentent. 
 
Les limitations diffusionnelles liées à la taille des agrégats, leur densité et aux teneurs 
importantes en polymères (protéines et polysaccharides) du surnageant pourraient 
expliquer ces différences. 
 
Une valeur moyenne de 0,5 mgN.L-1 peut donc être utilisée pour le KN dans les 
modèles ASM, afin de modéliser la nitrification dans le BAM. Cette valeur est 
relativement classique, même si la valeur utilisée par défaut dans GPS-X est de 1 
mg.L-1. 
 
Ces variations de KN peuvent avoir des conséquences sur la concentration en NH4+ 
résiduelle en sortie du procédé, mais ces variations resteront relativement limitées. 
En effet, pour un dimensionnement à faible charge, les plages de variation de KN 
mesurées conduiront à des fluctuations de la concentration en ammonium, en régime 
permanent, dans une gamme comprise entre 0,1 et 1 mgN.L-1. Ceci n’a pas de 
conséquence majeure si les normes de rejet sont de 10 mg.L-1 sur l’azote total, mais 
par contre deviendront importantes si des normes de rejet plus contraignantes sur 
l’ammonium sont fixées. 
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V.   CONCLUSIONS GENERALES 
 
 
 
Le procédé conventionnel à boues activées est largement utilisé dans le traitement 
des eaux usées. Dans ce procédé la sédimentation est sujette à divers 
dysfonctionnements tels que le lessivage des microorganismes et donc la difficulté de 
maintenir dans le bassin d’aération une concentration en biomasse suffisamment 
efficace et le relargage de biomasse dans l’eau traitée ce qui réduit la qualité sanitaire 
de l’effluent [Witzig et al., 2002]. 
 
Avec la substitution du décanteur dans le procédé conventionnel par la filtration par 
membrane d’ultrafiltration ou de microfiltration, de nombreux composés sont 
retenus par la membrane, dont tous les composés de la boue activée de taille 
supérieure au seuil de coupure de la membrane (bactéries, virus, débris cellulaires). 
Les avantages offerts par cette technologie en particulier la qualité de l’eau traitée 
quelle que soit celle de l’influent, en font une alternative intéressante aux procédés 
conventionnels à boues activées. 
 
Plusieurs recherches ont permis de développer des stratégies opérationnelles afin 
d’améliorer le fonctionnement à long terme des bioréacteurs à membrane (BAM). La 
tendance actuelle est en faveur des bioréacteurs à membranes immergées (BAMI) du 
fait principalement de leur faible consommation énergétique en comparaison avec les 
systèmes à boucle externe (BAME). Dans les BAMI de nombreuses études ont montré 
que l’injection d’air permet d’améliorer le flux de perméat mais jusqu'à une certaine 
limite. De plus les performances du BAMI sont encore limitées par la difficulté à 
contrôler le colmatage par injection d’air car il est requis dans un même système à la 
fois pour oxygéner la biomasse et pour limiter le colmatage membranaire. Les 
propriétés des écoulements gaz/liquide en milieu non confiné sont difficiles à 
maîtriser. De plus il apparaît que les interactions aération-paramètres du module 
sont encore mal élucidées. Pour ces raisons nous nous sommes intéressés dans cette 
étude à une configuration originale de BAM dans laquelle les membranes sont 
immergées à l’extérieur du module dans un carter, ce qui permet d’améliorer le 
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confinement de l’air.  
 
Par ailleurs, de nombreuses recherches ont été développées pour caractériser les eaux 
usées. Les modèles de la famille ASM sont généralement acceptés comme un outil 
standard pour la simulation et le dimensionnement des procédés à boues activées. 
Ces modèles ont apporté une certaine description des différentes fractions organiques 
des milieux biologiques. Dans ces modèles la production de boues est notamment 
reliée aux cinétiques de croissance, décès, hydrolyse, et de stockage intra-cellulaire. 
Dans les BAM à forte densité cellulaire et à très faible charge des modifications de la 
structuration de la biomasse sont possibles, ce qui pose la question de la validité de 
l’application des paramètres conventionnels des modèles ASM pour les BAM. 
 
Ce travail portait sur la caractérisation des effets de l’aération sur le colmatage 
particulaire dans un BAM en filtration frontale ou semi-frontale externe et sur la 
modélisation des performances de la bioépuration du carbone et de l’azote. 
 
Les résultats présentés apportent une contribution au développement et à 
l’optimisation de la troisième génération de BAMI. Ils pourront à terme contribuer au 
développement de nouveaux outils de dimensionnement spécifiques aux BAM, 
intégrant les spécificités des modules de filtration et des milieux biologiques 
développés. 
 
L’étude de la filtrabilité présentée dans les Chapitres II et III permet d’aboutir aux 
conclusions suivantes: 
 
1. Lors d’une filtration frontale avec une suspension de bentonite à 10g.L-1 une 
résistance au colmatage se met en place dès le début de la filtration, même au 
plus faible flux de perméat étudié (4, 7 et 9 L.h-1.m-2), quelles que soient les 
propriétés du module et les conditions d’aération. Il n’est donc pas possible de 
travailler sans conditions colmatantes en filtration frontale. Le flux critique 
tend vers zéro. Ceci est dû à l’accumulation des particules dans le module 
pendant la filtration, les taux de concentration pouvant atteindre un facteur 10 
pour des filtrations de 30 minutes. Cet effet de concentration est amplifié dans 
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le module externe par rapport à un faisceau immergé dans une boue activée du 
fait du faible volume de liquide disponible. 
 
2. Les résultats présentés en 1 et les observations réalisées sur le pilote de Labège 
avec des boues activées domestiques nous ont conduit à définir un nouveau 
procédé basé sur l’utilisation d’un faisceau de fibres dans un carter externe 
avec un fonctionnement dit «semi-frontal» pour lequel le concentrat est 
recyclé en continu dans un réservoir. Ce procédé permet de limiter 
l’augmentation de concentration dans le module pendant la filtration et se 
différencie du procédé de filtration à boucle externe par la gamme des très 
faibles vitesses de liquide utilisées: de l’ordre de quelques centimètres par 
seconde. 
 
3. En filtration frontale comme en filtration semi-frontale, l’injection d’air 
semble être un moyen efficace de limiter le colmatage particulaire. Pour une 
filtration avec 10 g.L-1 de bentonite. En filtration frontale, la vitesse de 
colmatage peut être réduite de 20 à 40 % suivant les modules et les conditions 
d’aération. En filtration semi-frontale le flux critique et la pression 
transmembranaire critiques augmentent significativement avec la vitesse 
superficielle de l’air. Quel que soit le procédé (frontal ou semi-frontal), il existe 
pour chaque module une vitesse maximale d’aération au delà de laquelle il n’y 
a plus de gain d’efficacité. 
 
4. La géométrie et les propriétés du module ont un rôle important à la fois sur la 
vitesse de colmatage et sur l’effet possible de l’aération et le colmatage peut 
être réduit significativement en choisissant le meilleur système. 
 L’arrangement des fibres en U favorise le colmatage particulaire et 
diminue l’efficacité de l’aération: augmentation de la densité des 
fibres dans certaines zones, diminution de la mobilité des fibres, 
création de passages préférentiels pour l’air. 
 Un module construit avec des fibres libres et de perméabilité plus 
importante est beaucoup moins affecté par le colmatage particulaire 
pour un même flux de perméat. 
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 Les pertes de charge longitudinales dans les fibres pendant le 
rétrolavage sont moins élevées quand le diamètre de fibres est plus 
grand ce qui permet une bonne répartition de la pression appliquée 
en rétrolavage et par conséquent une bonne efficacité du 
rétrolavage. 
 
5. Nous avons proposé une configuration de module adaptée pour un 
fonctionnement en filtration frontale: avec des fibres «libres», un diamètre 
interne de 0,85 mm et une perméabilité de 400 L.h-1.m-2.bar-1. 
 
L’étude spécifique de la filtration semi-frontale avec une approche basée sur la 
détermination du flux critique défini comme le flux d’apparition d’une irréversibilité 
à la pression a permis de mettre en évidence que: 
 
1. L’effet de la vitesse de circulation de liquide et les forces de cisaillement 
générées par l’injection d’air se conjuguent afin d’empêcher l’accumulation de 
particules sur la surface de la membrane. A vitesse de liquide constante, 
augmenter la vitesse superficielle de l’air permet d’augmenter le flux ou la 
pression critiques. 
 
2. A vitesse de gaz constante, augmenter la vitesse du liquide diminue le flux 
critique. Il semble que la vitesse du liquide conditionne à la fois le mélange et 
l’efficacité de limiter le colmatage en modifiant les propriétés de l’écoulement 
du gaz: à faible vitesse de liquide, l’air circule sous forme de grosses poches qui 
sont capables de faire bouger le faisceau de fibres. 
 
3. Quand la vitesse du liquide augmente, les bulles se fractionnent en bulles plus 
petites, moins efficaces pour faire bouger les fibres et de plus le temps de 
séjour de l’air dans le module est plus faible. 
 
4. Le procédé optimal tant en terme de prévention du colmatage que de 
consommation énergétique sera donc basé sur un module fibres libres, 
perméables, fonctionnant en filtration semi-frontale avec une vitesse de 
liquide la plus faible possible pour assurer la déconcentration sans perturber 
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l’écoulement de l’air (soit 1 cm.s-1 voire moins), et avec une vitesse de l’air 
inférieure à la valeur limite pour laquelle le flux critique n’augmente plus 
(entre 0,06 et 0,1 m.s-1). Ces conditions restent à mettre en œuvre et à valider 
pour un fonctionnement sur site avec une boue activée, ce qui fera partie des 
perspectives de l’étude. 
 
Par ailleurs dans le dernier Chapitre, nous avons tenté d’évaluer des modèles 
existants pour calculer la production de boue du BAM et prédire les activités 
hétérotrophes et autotrophes. Les résultats expérimentaux obtenues par Massé 
(2004) dans un BAMI ont ainsi été confrontés aux modèles ASM1 et ASM3 
développés à la base pour les systèmes à boues activées. 
 
L’influence du temps de séjour des micro-organismes (donc de la charge massique) a 
tout particulièrement été évaluée. Différentes périodes de fonctionnement ont été 
étudiées correspondant à différents âge de boues: 10, 37 et 110 jours.  
 
Les conclusions principales qui ressortent de cette étude sont: 
 
Stœchiométrie et production de boues 
1. Dans les modèles ASM1 et ASM3 l’hypothèse d’une fraction organique inerte 
particulaire (Xi) ne permet pas de décrire correctement la diminution de la 
production de boues observée dans le BAMI avec l’augmentation du temps de 
séjour des solides et de la rétention totale. Les résultats tendent à montrer que 
ces fractions considérées «inertes» sur une plage limitée d’âge de boues sont 
plus ou moins hydrolysées et dégradées dans le BAM sur la plage de 
fonctionnement étudiée. 
 
2. L’introduction de substrats plus lentement biodégradables dans les modèles, et 
en particulier peut-être des polymères microbiens (protéines et polysaccharides) 
constitue une perspective envisageable pour améliorer la représentativité des 
modèles sur des gammes opératoires plus larges. De plus les produits 
microbiens étant particulièrement importants à considérer dans les processus 
de colmatage, les cinétiques de solubilisation et de dégradation de ces composés 
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demandent une attention particulière pour pouvoir à terme relier l’état 
physiologique de la boue et le colmatage. 
 
3. Les modèles ASM1 et ASM3 n’intègrent pas les processus de transformation des 
matières minérales en suspension. Or nous avons montré que plus de 50% de la 
matière minérale en suspension de l’affluent était solubilisée dans le BAM. 
Négliger ce phénomène conduit à surestimer dans notre cas la production de 
boue totale de 15% à fort age de boues. Il faudrait donc également à terme 
décrire les processus de solubilisation et de précipitation pour améliorer les 
prédictions. 
 
Cinétiques et activités bactériennes 
1. Le modèle ASM1 peut prédire correctement les vitesses maximales de 
consommation des substrats dans les différents régimes pseudo-permanents 
du BAM (correspondant à des très faibles charges massiques et à des gammes 
d’ages de boues élevées), à condition de réduire les taux de croissance 
observés µH et µA respectivement de 75% et de 44% par rapport aux valeurs 
par défaut. 
 
2. Le fonctionnement avec une rétention membranaire à fort âge de boues 
conduit à la sélection d’organismes à taux de croissance plus faible, que ce soit 
pour les populations hétérotrophes ou autotrophes. 
 
3. La valeur de KN pour la nitrification semble significativement plus grande 
dans le BAMI par rapport au procédé à boues activées, en particulier à un âge 
de boues de 10 jours et à faible concentration en biomasse (1,5-2 g.L-1). De 
plus, ces valeurs de KN augmentent progressivement quand l’âge de boues et 
la concentration en MES augmentent. Bien que les conséquences de ces 
variations restent limitées, ces résultats sont intéressants car ils illustrent les 
spécificités potentielles des réactions biologiques dans les BAM. 
 
4. Des limitations diffusionnelles spécifiques pourraient en effet expliquer ces 
variations de constante cinétique apparente. Elles semblent liées notamment 
à la taille et à la densité des agrégats, aux fortes concentrations en MES et aux 
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teneurs importantes en polymères (protéines et polysaccharides) du 
surnageant. 
 
Ces derniers résultats montrent l’importance de considérer les relations entre la 
structure des agrégats, les phénomènes de transfert et les cinétiques biologiques dans 
les BAM. Ceci constitue une clé pour pouvoir à terme mieux relier l’impact de la 
rétention membranaire sur les cinétiques biologiques, et l’impact des productions de 
composés microbiens et de leur transfert dans les processus de colmatage. 
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